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Résumé

RESUME

Le document de référence sur les meilleures techniques disponibles (BREF - Best Available
Techniques Reference document) intitulé «Document de référence sur les meilleures techniques
disponibles pour la fabrication de produits chimiques inorganiques en grands volumes
(ammoniac, acides et engrais)» rend compte de I’échange d’informations mené en application
de I’article 16, paragraphe 2, de la directive 96/61/CE du Conseil (directive IPPC). Le présent
résumé, qu’il convient de lire a la lumiére de la préface du BREF qui en explique les objectifs,
l'utilisation et les termes juridiques, décrit les principales constatations faites, les principales
conclusions relatives aux meilleures techniques disponibles (MTD) ainsi que les niveaux
d’émission et de consommation associés. Il se suffit a lui-méme mais, en tant que résumé, il ne
rend pas compte de toutes les complexités du texte complet du BREF. Il n'a donc pas vocation a
se substituer au BREF intégral en tant qu'outil pour la prise de décisions sur les meilleures
techniques disponibles

Champ d'application du BREF
Le présent BREF porte sur les activités visées aux points suivants de I'annexe | de la directive
IPPC:

4.2a) ammoniac, fluorure d'hydrogene
4.2 b) acide fluorhydrique, acide phosphorique, acide nitrique, acide sulfurique, oléum
4.3.  engrais a base de phosphore, d'azote ou de potassium (engrais simples ou composés).

Bien que l'ammoniac, l'acide nitrique, l'acide sulfurique et I'acide phosphorique soient
principalement utilisés pour la production d'engrais, la portée du présent document ne se limite
pas a la fabrication des produits formulés en tant qu'engrais. Etant donné les points
susmentionnés, le BREF englobe également la production de gaz de synthese en vue de la
production d'ammoniac et la production d'acide sulfurique a partir du SO, rejeté par diverses
activités, par exemple les émissions de SO, résultant de la production de métaux non ferreux ou
de la régénération d'acides usagés. Toutefois, des informations spécifiques et détaillées sont
fournies a ce sujet par le BREF relatif a I'industrie des métaux non ferreux.

l. Vue d'ensemble

L'activité essentielle du secteur des engrais consiste a produire les trois principaux éléments
nutritifs des plantes, a savoir l'azote, le phosphore et le potassium, sous une forme assimilable
par celles-ci. L'azote s'exprime sous sa forme élémentaire, N, mais le phosphore et la potasse
peuvent s'exprimer sous la forme d'oxydes (P,Os, K,O) ou sous la forme élémentaire (P, K).
L'apport de soufre est également important, et résulte en partie des sulfates présents dans les
produits tels que le superphosphate et le sulfate d'ammonium. Accessoirement, le processus de
production et les matiéres premiéres employées peuvent donner des nutriments secondaires
(calcium, magnésium, sodium et soufre). Des micronutriments (bore, cobalt, cuivre, fer,
manganése, molybdene et zinc) peuvent étre incorporés dans les principaux engrais ou proposés
en tant que produits spécialisés. 97 % des engrais azotés sont produits a partir d'ammoniac et
70 % des engrais phosphatés a partir d'acide phosphorique. NH;, HNO3, H,SO,4 and HsPO, font
partie des produits chimiques industriels les plus importants du point de vue quantitatif et sont
essentiellement utilisés pour la production d'engrais, mais aussi dans divers autres procédés,
notamment dans [l'industrie chimique. En revanche, la production de HF n'est pas
particulierement associée a la fabrication des engrais; ce gaz sert essentiellement de matiere
premiére pour la production de fluorocarbures et est utilisé dans l'aciérie, dans le secteur du
verre et dans l'industrie chimique.

La figure | donne une vue d'ensemble des délimitations et des interactions entre les différents
secteurs concernés par la fabrication de produits chimiques inorganiques en grands volumes
(ammoniac, acides et engrais). Au vu de cette figure, il n'est pas étonnant que plusieurs
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productions soient souvent regroupées sur un méme site, généralement spécialisé dans la
production d'engrais azotés ou phosphatés.
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Figure I: Vue d'ensemble des délimitations et des interactions entre les secteurs concernés par la fabrication de produits chimiques inorganiques en grands volumes

(ammoniac, acides et engrais)
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Y uniquement pour la production de NPK par la voie des engrais phospho-azotés 2 n'est généralement pas produit sur les sites de fabrication d'engrais 2
n'est pas décrit dans ce document
9 Le nitrate de calcium (NC) est Ca(NOs), et peut aussi &tre obtenu par neutralisation de HNO; par de la chaux (non décrit dans ce document)
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Il.  Production et problemes d'environnement

En régle générale, la fabrication de produits chimiques inorganiques en grands volumes (AAE)
s'effectue dans des installations spécialisées suivant des procédés spécifiques qui sont le fruit de
plusieurs décennies de développement. Il est toutefois possible de produire des engrais NPK,
des ammonitrates et ammonitrates calciques (AN/ANC) et des engrais phosphatés dans la méme
installation, avec le méme systéme antipollution. Les capacités de production varient
généralement de quelques centaines de tonnes a plus de 3000 tonnes par jour. Les usines de
fabrication d'engrais azotés consomment beaucoup d'énergie en raison de leurs divers besoins de
chauffage et de I'énergie mécanique nécessaire pour actionner différents équipements tels que
compresseurs, pompes et ventilateurs. Les gros équipements sont souvent actionnés par des
turbines a vapeur et les plus petits, par des moteurs électriques. L'électricité est fournie par le
réseau public ou produite sur place. La vapeur est fournie par des chaudieres, des unités de
cogénération ou des chaudiéres de récupération utilisant I'énergie provenant de la production
d'ammoniac, d'acide nitrique ou d'acide sulfurique.

La production d'engrais intervient a hauteur de 2 a 3 % environ dans la consommation
énergétique mondiale. Ce chiffre est d'a peu prés 1 % pour I'Europe occidentale. Les engrais
azotés sont a l'origine d'une grande partie de cette consommation. La plus grande partie de
I'énergie nécessaire pour la production des engrais sert a fixer I'azote atmosphérique pour
produire de I'ammoniac. La conversion de I'ammoniac en urée nécessite également de grandes
quantités d'énergie. Parmi les activités couvertes par la fabrication des produits chimiques
inorganiques en grands volumes (AAE), les secteurs de la production d'acide sulfurique et de la
production d'acide nitrique sont des «exportateurs» potentiels d'énergie sous forme de vapeur a
haute, moyenne ou basse pression, ou sous forme d'eau chaude.

NOy, SO,, HF, NH; et la poussiére sont les principaux polluants rejetés dans l'air, en flux
importants suivant la source. De grandes quantités de gaz a effet de serre N,O sont émises lors
de la production de HNOs.

Certains sous-produits comme le phosphogypse se forment en grandes quantités. Ces sous-
produits ont un potentiel de valorisation, mais les frais de transport, les risques de contamination
par des impuretés et la concurrence des ressources naturelles notamment, limitent les
possibilités de commercialisation. Aussi les quantités en excés doivent-elles étre éliminées.

1. Meilleures techniques disponibles

MTD génériques

Les MTD consistent notamment a réaliser régulierement des bilans énergétiques de I'ensemble
du site de production, a controler les principaux paramétres de performance et a maintenir les
bilans massiques en azote, P,Os, vapeur, eau et CO,. Afin de réduire au minimum les pertes
énergétiques, il convient d'éviter d'une maniére générale les baisses de pression de vapeur en
n'utilisant pas I'énergie, ou de régler I'ensemble du systéme de production de vapeur de maniere
a réduire au minimum la production de vapeur en excés. Il est souhaitable que I'énergie
thermique en exces soit utilisée sur place ou en dehors du site et, si les conditions locales ne le
permettent pas, il convient en dernier recours que la vapeur soit utilisée pour produire
exclusivement de I'électricité.

Les MTD consistent a améliorer la performance environnementale du site de production en
combinant des mesures de recyclage ou de réacheminement des flux massiques, de partage
rationnel des équipements, de meilleure intégration thermique, de préchauffage de l'air de
combustion, de surveillance de I'efficacité des échangeurs thermiques, de réduction des volumes
et des charges d'eaux résiduaires grace au recyclage des condensats et des eaux de procédé et de
lavage, ainsi que des mesures pour la mise en ceuvre de systémes avancés de commande de
procéedés et des mesures d'entretien des installations.
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Production d'ammoniac

Les MTD pour les nouvelles installations consistent en I'application du reformage classique ou
d'un reformage primaire limité, ou bien du reformage autothermique par échange de chaleur.
Pour obtenir les niveaux d'émission exprimés en concentration de NOx indiqués dans le tableau
I, il y a lieu de mettre en ceuvre des techniques telles que la RNCS (réduction non catalytique
sélective) au niveau du reformeur primaire (si le four permet d'obtenir les plages de
température/temps de rétention requises), d'utiliser des brileurs a faibles émissions de NOy, de
récupérer I'ammoniac contenu dans le gaz de purge et la vapeur instantanée ou de procéder a
une désulfuration & basse température lors du reformage autothermique par échange de chaleur.

La realisation d'audits énergétiques systématiques fait partie des MTD. Les techniques
permettant de parvenir aux niveaux de consommation d’énergie indiqués dans le tableau Il sont
le préchauffage prolongé de la charge en hydrocarbures, le préchauffage de I'air de combustion,
I'installation d'une turbine a gaz de seconde génération, la modification des brlleurs du four
(afin d'assurer une bonne répartition des gaz d'échappement de la turbine sur les brlleurs), le
réagencement des éléments de convection et I'ajout de surface, le préreformage couplé a des
mesures appropriées pour «économiser» la vapeur. Les autres options possibles sont la collecte
améliorée de CO,, la désulfuration a basse température, la conversion catalytique autothermique
(en particulier pour les nouvelles installations), I'utilisation de grains de catalyseur de plus petite
taille dans les convertisseurs d'ammoniac, l'utilisation d'un catalyseur de synthése de
I'ammoniac a basse pression, l'utilisation d'un catalyseur résistant au soufre pour la réaction de
conversion catalytique du gaz de synthése obtenu par oxydation partielle, le lavage a l'azote
liquide pour la purification finale du gaz de synthése, le refroidissement indirect du réacteur de
synthese de l'ammoniac, la récupération de I'hydrogene contenu dans le gaz de purge de la
synthése d'ammoniac ou la mise en place d'un systeme avancé de commande de procédés. Dans
le cas de l'oxydation partielle, le soufre contenu dans le gaz de combustion est récupéré au
moyen d'une unité de Claus couplée a un traitement des effluents gazeux afin d'obtenir les
niveaux d'émission associés aux MTD qui sont indiqués dans le BREF sur les raffineries de
pétrole et de gaz. La récupération du NH; contenu dans les condensats, par exemple par
stripping, fait partie des MTD. La séparation de I'ammoniac des gaz de purge et de la vapeur
instantanée s'effectue en circuit fermé. Le texte intégral du BREF fournit des indications sur les
procédures a respecter lors de la mise en service ou de l'arrét des installations, et dans d'autres
conditions d'exploitation anormales.

Production d'acide nitrique

Les MTD consistent a utiliser de I'énergie recyclable, notamment de la vapeur et/ou de
I'électricité produites par cogénération. Les MTD consistent également a réduire les émissions
de N,O et a obtenir les facteurs ou les niveaux d'émission indiqués dans le tableau Il en
combinant les techniques suivantes:

optimisation de la filtration des matieres premiéres

optimisation du mélange des matiéres premieres

optimisation de la répartition du gaz sur le catalyseur

contr6le de la performance du catalyseur et ajustement de sa durée de vie

optimisation du ratio NHz/air

optimisation de la pression et de la température de la phase d'oxydation

décomposition de N,O par extension de la cuve du réacteur dans les nouvelles installations
décomposition catalytique de N,O dans la cuve du réacteur

réduction simultanée des émissions de NOx et de N,O des effluents gazeux.

Avis divergent: les représentants du secteur et un Etat membre contestent les niveaux
d'émission de N,O associés a l'application des MTD dans les installations existantes, invoquant
le manque d'expérience des techniques d'élimination du N,O présentées dans les parties 3.4.6 et
3.4.7, la variabilité des résultats obtenus dans les installations pilotes présélectionnées et les
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nombreuses contraintes techniques et opérationnelles liées a I'application de ces techniques dans
les usines de production d'acide nitrique actuellement en exploitation en Europe. Ils estiment
que les catalyseurs utilisés, quoique déja commercialisés, sont encore en cours de
développement. Les représentants du secteur font également valoir que les niveaux d'émission
devraient étre en rapport avec les moyennes obtenues sur la durée de vie du catalyseur, or cette
durée de vie n'est pas encore connue. En accord avec un Etat membre, ils estiment que la plage
des niveaux d'émission associés aux MTD devrait comprendre la valeur 2,5 kg N,O/tonne de
HNOza 100 % pour les installations existantes.

Les MTD consistent a réduire les émissions lors de la mise en service et de l'arrét de
l'installation. Les MTD consistent également a réduire les émissions de NOx et a obtenir les
niveaux d'émission indiqués dans le tableau 1V en appliguant une ou plusieurs des techniques
suivantes en association:

Optimisation de la phase d'absorption

Réduction simultanée des émissions de NOx et de N,O dues aux effluents gazeux
Réduction catalytique sélective (RCS)

Ajout de H,0, lors de la derniére phase d'absorption.

Production d'acide sulfurique

Les MTD consistent a utiliser de I'énergie recyclable: vapeur, électricité, eau chaude produites
par cogénération. Les méthodes possibles pour atteindre les taux de conversion et les niveaux
d'émission indiqués dans le tableau V sont les suivantes: double contact/double absorption,
contact simple/absorption simple, ajout d'un 5° lit de catalyseur, utilisation d'un catalyseur au
césium dans le 4° ou le 5° lit, passage de I'absorption simple a la double absorption, procédés par
voie humide ou procédés mixtes combinant voie séche et voie humide, contrble et
remplacement régulier du catalyseur (en particulier dans le 1% lit), remplacement des
convertisseurs en brique par des convertisseurs en acier inoxydable, amélioration de I'épuration
des gaz bruts (usines métallurgiques), amélioration de la filtration d‘air, par exemple par une
filtration en deux étapes (combustion du soufre), amélioration de la filtration du soufre,
notamment par l'application de filtres de polissage (combustion du soufre), vérification de
I'efficacité des échangeurs thermiques ou des dispositifs de lavage des effluents gazeux (sous
réserve que les sous-produits puissent étre recyclés sur place).

Les MTD consistent a surveiller en continu les niveaux de SO, afin de déterminer le taux de
conversion de SO, et le niveau d'émission de SO,. Les méthodes possibles pour atteindre les
niveaux d'émission de SO3/H,SO, (brouillard) (voir tableau V1) sont les suivantes: utilisation de
soufre a faible teneur en impuretés (dans le cas de la combustion du soufre), séchage approprié
du gaz a l'entrée et de l'air de combustion (uniqguement pour les procédés par contact a sec),
utilisation d'une zone de condensation de dimensions plus importantes (uniquement pour les
procedés de catalyse par voie humide), répartition et vitesse de circulation adéquates de I'acide,
application de filtres a bougies a haute performance aprés l'absorption, contrdle de la
concentration et de la température de l'acide absorbant ou mise en ceuvre de techniques de
récupération/réduction des émissions dans les procédés par voie humide, telles que séparateurs
électrostatiques, électrofiltres humides ou laveurs. Les MTD consistent a réduire au minimum
les émissions de NOy. Est également considérée comme MTD la technique consistant a recycler
les effluents gazeux résultant du stripping de H,SO, en les réintroduisant dans le procédé par
contact.

Broyage du phosphate naturel et prévention de la dispersion des poussieres

Les MTD consistent a réduire les émissions de poussiére résultant du broyage du phosphate
naturel, par exemple en appliquant des filtres en tissu ou en céramique, pour obtenir des niveaux
d'émission compris entre 2,5 et 10 mg/Nm®. Les MTD consistent & éviter la dispersion des
poussiéres de phosphate naturel en utilisant des bandes transporteuses couvertes, en entreposant
les produits a l'intérieur et en procédant fréqguemment au nettoyage/balayage du sol de l'usine et
du quai.
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Production d'acide phosphorique

Les MTD pour les installations existantes qui utilisent un procédé par voie humide visent a
obtenir des rendements de P,Os compris entre 94 et 98,5 % par l'application d'une ou de
plusieurs des techniques suivantes en association:

procédé dihydrate ou dihydrate amélioré
augmentation du temps de séjour

recristallisation

repulpage

filtration double

recyclage de I'eau provenant du tas de phosphogypse
sélection du phosphate naturel.

Les MTD pour les nouvelles installations consistent a obtenir des rendements de P,Os
supérieurs ou égaux a 98 %, notamment par un procédé de recristallisation hémi/dihydrate avec
double filtration. Les MTD pour le procédé par voie humide consistent a réduire au minimum
les émissions de P,Os en recourant a des techniques telles que les piéges a particules (en cas
d'utilisation de réfrigérants a vide et/ou d'évaporateurs a vide), les pompes a anneau liquide
(avec recyclage du liquide de I'anneau dans le procéde) ou les laveurs avec recyclage du liquide
de lavage.

Fait également partie des MTD la mise en ceuvre de laveurs utilisant des liquides appropriés et
permettant d'obtenir des niveaux d'émission de fluorures, exprimés en HF, compris entre 1 et 5
mg/Nm®. Les MTD pour les procédés par voie humide consistent & commercialiser le
phosphogypse et l'acide fluosilicique produits et, en I'absence de marché, a les éliminer. La
constitution de tas de phosphogypse requiert des précautions et un recyclage de I'eau provenant
de ces dépbts. Les MTD pour les procédés par voie humide consistent également a éviter les
rejets de fluorures dans I'eau, notamment par l'application d'un systéme de condensation
indirecte ou par un lavage avec recyclage ou commercialisation du liquide de lavage. Les MTD
consistent a traiter les eaux résiduaires en combinant les techniques suivantes:

e neutralisation a la chaux
o filtration et éventuellement sédimentation
e recyclage des solides par réintroduction dans les tas de phosphogypse.

Emissions de NOy

Procédés mis en ceuvre dans I'installation (exprimées en NO,)
mg/Nm?®
Procédés de reformage classiques avancés et procédés de 90 — 230 %
reformage primaire limité
. ) a) 80
Reformage autothermique par échange de chaleur b; 20

a) Réchauffeur d'air

b) Brileur auxiliaire

* Les valeurs inférieures de la fourchette correspondent aux installations existantes ayant
les meilleurs résultats et aux nouvelles installations

Aucune corrélation directe n'a pu étre établie entre les valeurs de concentration et les facteurs
d'émission. Toutefois, des facteurs d'émission compris entre 0,29 et 0,32 kg/tonne de NH; tiennent
lieu de référence pour les procédés de reformage classiques et pour les procédés de reformage
primaire limité. Pour le reformage autothermique par échange de chaleur, un facteur d'émission de
0,175 kg/tonne NHs sert de référence.

Tableau I: Niveaux d'émission de NOx associés aux MTD pour la production d'ammoniac
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Procédés mis en ceuvre dans l'installation

Consommation énergétique nette *

GJ(LHV)/tonne NH;

Procédés de reformage classiques, procédés de reformage

chaleur

primaire limité ou de reformage autothermique par échange de

276-318

¥ Pour l'interprétation des niveaux de consommation énergétique indiqués, se reporter au texte intégral (LHV=
faible pouvoir calorifique). Une variation de + 1,5 GJ est possible. En régle générale, les niveaux indiqués se
rapportent au fonctionnement en régime constant auquel s'effectue normalement I'essai de performance juste aprés
une modernisation ou une révision ayant permis d‘atteindre la capacité souhaitée.

Tableau II: niveaux de consommation énergétique associés aux MTD pour la production

d'ammoniac
Niveau d'émission de N,O *
kg/tonne HNO; 100 % ppmv
M/M, M/H | Nouvelles installations 0,12-0,6 20-100
et H/H Installations existantes 0,12-1,85 20 - 300
Installations L/M Absence de conclusion

Haute/Haute.

* Les niveaux indiqués correspondent aux valeurs d'émission moyennes mesurées sur la durée de vie
du catalyseur d'oxydation.
M/M = monopression Moyenne/Moyenne; M/H = bipression Moyenne/Haute; H/H = monopression

Tableau I11: Niveaux d'émission de N,O associés aux MTD pour la production de HNO;
Remarque: 1l y a divergence de vues sur les niveaux d'émission correspondant aux installations

existantes (voir texte ci-avant)

Emissions de NOx (exprimées en NO,)
kg/tonne HNO3 100 % ppmv
Nouvelles installations -- 5-75
Installations existantes -- 5-90*
Déperdition de NH; _ <5
lors de la RCS

*Jusqu'a 150 ppm lorsque, pour des raisons de sécurité liées aux dépdts de nitrate
d'ammonium, les effets de la RCS sont limités, ou en cas d'ajout de H,O, au lieu du
recours a la RCS.

Tableau 1V: Niveaux d'émission de NO, associés aux MTD pour la production de HNO;

Type de procédé de conversion

Moyennes journaliéres

Taux de
conversion®

SO, en mg/Nm?**

X

absorption

Installations
. . ,8-99,92 % -
Combustion du soufre, double existantes 99,8 -99.92% 30-680
contact/double absorption
P Nouvelles 99,9 — 99,92 % 30 - 340
installations
Autres installations appliquant le
procédé de double contact/double 99,7 -99,92 % 200 - 680
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Contact simple/absorption simple 100 - 450

Autres 15-170

¥ Ces taux de conversion tiennent compte de la tour d'absorption, mais pas de I'épuration des gaz résiduaires.
** Ces valeurs pourraient tenir compte de I'épuration des gaz résiduaires.

Tableau V: Taux de conversion et niveaux d'émission de SO, associés aux MTD pour la production
de H,SO,

Niveau d‘émission de H,SO,
Tous procédés 10 - 35 mg/Nm®
Moyennes annuelles

Tableau VI: Niveaux d'émission de SO3/H,SO, associés aux MTD pour la production de H,SO,

GJ/tonne HF Remarques
4-6,8 Installations existantes
Combustible utilisé 4_5 Nouvelles |ns|f|a;zllggﬁn3,rg)roductlon de
pour le four . - y .
45_6 Nouvelles installations, production de
' HF anhydre et de solutions de HF

Tableau VII: Niveaux de consommation associés aux MTD pour la production de HF

kg/tonne HF mg/Nm? Remarque
SO; 0,001 -0,01
Moyennes
Fluorures sous 0,6-5 annuelles
forme de HF

Tableau VIII: Niveaux d'émission associés aux MTD pour la production de HF

Niveau Rendement
Parameétre d'épuration en
mg/Nm3 P %
- NOy sous
Attaque chimique du phosphate naturel, formexde NO 100 - 425
dessablage, séparation du nitrate de calcium 2
tétrahydraté Fluorures sous 03-5
forme de HF '
NH; 5-30~
Fluorures sous 1_5x
Neutralisation, granulation, séchage, forme de HF
enrobage, refroidissement .
g Poussiéres 10-25 >80
HCI 4-23

Les valeurs inférieures de la fourchette sont obtenues avec de I'acide nitrique comme agent d'épuration, et les
valeurs supérieures avec d'autres acides. Suivant le type d'engrais NPK produit (par ex. phosphate diammonique
DAP), des niveaux d'émission plus élevés sont a attendre, méme avec une épuration en plusieurs étapes
* En cas de production de phosphate diammonique avec épuration en plusieurs étapes par HsPOy,, des niveaux
d'émission atteignant 10 mg/Nm?® sont a attendre

Tableau IX: Niveaux d'émissions dans I'air associés aux MTD pour la production d'engrais NPK

Acide fluorhydrique
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Les options possibles pour respecter les niveaux de consommation de combustibles indiquées
dans le tableau VII sont le préchauffage de la charge de H,SO,, I'optimisation de la conception
du four ainsi que du contrble de la répartition des températures pour le four rotatif, l'utilisation
d'un systéme de pré-réacteur, la récupération d'énergie a partir de la chaleur produite par le four
ou la calcination du spath.

Les MTD pour I'épuration des gaz issus de la transformation du spath fluor consistent a
appliquer notamment un lavage a l'eau et/ou en milieu alcalin pour atteindre les niveaux
d'émission indiqués dans le tableau VIII. Les MTD consistent également a réduire les émissions
de poussiére dues au séchage, au transport et au stockage du spath fluor, pour parvenir a des
valeurs comprises entre 3 et 19 mg/Nm°.

Avis divergent: Pour une partie des représentants de l'industrie, les niveaux d'émission de
poussiéere indiqués ne sont pas réalistes, car sur le plan économique, il n'est pas viable de
remplacer les manches des filtres plus d'une fois par an.

Les eaux résiduaires provenant des laveurs sont traitées, par exemple par neutralisation a la
chaux, ajout d'agents de coagulation, filtration et éventuellement sédimentation. Les MTD pour
la transformation du spath fluor consistent a commercialiser I'anhydrite et I'acide fluosilicique
formés ou, en I'absence de marché, a les éliminer, notamment en les mettant en décharge.

Production d'engrais NPK

Les MTD consistent a améliorer la performance environnementale de la phase de finition, par
exemple en utilisant un refroidisseur a plaques pour refroidir les produits, en recyclant I'air
chaud, en sélectionnant des tamis et des broyeurs de dimensions appropriées (broyeurs a
rouleaux ou a chaine), en appliquant des trémies tampons pour controler le ratio
recyclage/granulation ou en recourant, dans ce méme but, & la gestion en ligne de la
composition granulométrique des produits. Les MTD consistent a réduire au minimum la charge
de NOy des gaz dégagés par l'attaque chimique du phosphate naturel, notamment par une
régulation thermique précise, par un ratio phosphate/acide adéquat, par une sélection du
phosphate naturel, ou en agissant sur d'autres parameétres pertinents du processus.

Il est également considéré comme MTD de réduire les émissions dans l'air résultant de l'attaque
chimique du phosphate naturel, du dessablage et de la séparation du nitrate de calcium
tétrahydraté, notamment par une épuration en plusieurs étapes, pour obtenir les niveaux
d'émission indiqués dans le tableau 1X. Les techniques ci-aprés qui permettent de réduire les
émissions dans l'air résultant de la neutralisation, de la granulation, du séchage, de I'enrobage et
du refroidissement pour obtenir les niveaux d'émission ou les rendements d'épuration indiqués
dans le tableau IX font partie des MTD:

e dépoussiérage notamment par cyclones et/ou filtres & manches
e lavage, par exemple lavage mixte.

Les MTD consistent a réduire au minimum les volumes d'eaux résiduaires en recyclant les eaux
de lavage et de rincage dans le processus et en utilisant la chaleur résiduelle pour favoriser
I'évaporation des eaux résiduaires. Le traitement des volumes d'eaux résiduaires restant fait
partie des MTD.

Production d'urée et de solutions d'urée et de nitrate d'ammonium (UNA)

Les MTD consistent a améliorer la performance environnementale de la phase de finition, par
exemple en utilisant un refroidisseur a plaques pour refroidir les produits, en redirigeant les
fines d'urée vers la solution d'urée concentrée, en sélectionnant des tamis et des broyeurs de
dimensions appropriée (broyeurs a rouleaux ou a chaine), en appliquant des trémies tampons
pour contrdler le ratio recyclage/granulation ou en recourant, dans ce méme but, a la gestion en
ligne de la composition granulométrique des produits. Les MTD consistent également a
optimiser la consommation énergétique globale de la production d'urée en appliquant une ou
plusieurs des techniques suivantes en association:
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e pour les installations de stripping existantes, poursuite de I'application de la technique du
stripping

e pour les nouvelles installations, application de procédés de stripping avec recyclage total

e dans le cas des installations de recyclage total classiques, adoption de la technique du
stripping uniquement en cas d'augmentation importante de la capacité de l'installation de
production d'urée.

e meilleure intégration thermique des installations de stripping

e application de la technologie mixte de condensation et réaction

Les MTD consistent a traiter par lavage tous les effluents gazeux des phases du processus qui

s'effectuent par voie humide, en tenant compte de la limite d'explosivité la plus basse, et a

recycler les solutions d'ammoniaque obtenues dans le processus.

Les MTD consistent a réduire les émissions d'ammoniac et de poussiére résultant du procédé de
grelonage (prilling) ou de granulation pour obtenir des valeurs comprises entre 3 et 35 mg/Nm®
en ce qui concerne I'ammoniac, hotamment par lavage ou par optimisation des conditions de
fonctionnement des tours de grelonage, et réutilisation des liquides de lavage sur place. En cas
de réutilisation du liquide de lavage, on recourra de préférence a un lavage en milieu acide et,
dans le cas contraire, a un lavage a l'eau. Les valeurs d'émission susmentionnées sont censées
&tre obtenues avec des valeurs d'émission de poussiére comprises entre 15 et 55 mg/Nm?®, méme
en cas de lavage a I'eau.

Lorsque les eaux résiduaires, traitées ou non, ne sont pas réutilisées, les MTD consistent a
traiter ces eaux, par exemple par désorption ou hydrolyse, pour obtenir les concentrations
indiquées dans le tableau X. S'il n'est pas possible d'obtenir ces valeurs dans les installations
existantes, les MTD consistent a appliquer ensuite un traitement biologique des eaux
résiduaires. Les MTD consistent aussi en une surveillance des principaux parametres de
performance, comme indiqué dans le texte intégral du BREF.

NH; Urée
Nouvelles
s . . : 1 1
Apres traitement installations
ssiduai : ppm p/p
des eaux résiduaires Installations
- <10 <5
existantes

Tableau X: Niveaux associés aux MTD pour le traitement de I'eau utilisée pour la production d'urée

Production d'ammonitrates et d’ammonitrates calciques (AN/ANC)
Les MTD consistent a optimiser la phase de neutralisation/évaporation en combinant les
techniques suivantes:

utilisation de la chaleur de la réaction pour préchauffer HNO; et/ou vaporiser NH;
réalisation de la neutralisation a haute pression avec exportation de la vapeur
utilisation de la vapeur produite pour évaporer la solution d'ammonitrates
récupération de la chaleur résiduelle pour refroidir I'eau de procédé

utilisation de la vapeur générée pour traiter les condensats formés.

utilisation de la chaleur de la réaction pour évaporer davantage d'eau.

Les MTD consistent en une régulation fiable et efficace du pH, du débit et de la température.
Les options possibles pour améliorer la performance environnementale de la phase de finition
consistent a utiliser un refroidisseur a plaques pour refroidir les produits, a recycler l'air chaud, a
sélectionner des tamis et des broyeurs de dimensions appropriées (broyeurs a rouleaux ou a
chaine), a appliquer des trémies tampons pour controler le ratio recyclage/granulation ou a
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recourir, dans ce méme but, a la gestion en ligne de la composition granulométrique des
produits.

Les MTD consistent a réduire les émissions de poussiére résultant du broyage de la dolomie
pour les ramener & des valeurs < 10 mg/Nm?® en appliquant, par exemple, des filtres & manches.
En raison de l'insuffisance de la base de données, il n'a pas été possible de parvenir a des
conclusions en ce qui concerne les émissions dans l'air résultant de la neutralisation, de
I'évaporation, de la granulation, du grelonage, du séchage, du refroidissement et du
conditionnement.

Les MTD consistent a recycler I'eau de fabrication sur place ou en dehors du site et a traiter les
eaux résiduaires restantes par voie biologique ou a utiliser d'autres techniques donnant un
rendement d'épuration équivalent.

Production de superphosphate simple/superphosphate triple (SPS/SPT)

Les MTD pour le traitement des eaux résiduaires consistent a appliquer les MTD indiquées dans
le BREF relatif aux systémes communs de traitement et de gestion des eaux résiduaires et des
effluents gazeux dans l'industrie chimique. Les MTD consistent a améliorer la performance
environnementale de la phase de finition en appliquant une ou plusieurs des techniques
suivantes en association:

o refroidissement des produits par refroidisseur a plaques

e recyclage de l'air chaud

o sélection de tamis et broyeurs de dimensions appropriées, par exemple broyeurs a rouleaux
ou a chaine

e trémies tampons pour contrdler le ratio recyclage/granulation

e gestion en ligne de la composition granulométrique des produits pour contrdler le ratio
recyclage/granulation.

Les MTD consistent & mettre en ceuvre des laveurs utilisant des liquides appropriés afin
d'obtenir des niveaux d'émission de fluorures, exprimés en HF, compris entre 0,5 et 5 mg/Nms.
Les MTD consistent également a réduire les volumes d'eaux résiduaires en recyclant les liquides
de lavage lorsque, en plus du superphosphate simple ou triple, l'installation produit également
du phosphate naturel partiellement acidulé (PNPA). Les techniques ci-aprés qui permettent de
réduire des émissions dans l'air résultant de la neutralisation, de la granulation, du séchage, de
I'enrobage et du refroidissement pour obtenir les niveaux d'émission ou les rendements
d'épuration indiqués dans le tableau XI font partie des MTD pour la production de
superphosphate simple ou triple:

e cyclones et/ou filtres a manches
o lavage, par exemple lavage mixte.

Niveau Rendement
Paramétre d'épuration en
mg/Nm? P %
Neutralisation, granulation, séchage, NH; 5_30%
enrobage, refroidissement
Fluorures sous 1_5x
forme de HF
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Poussiére 10-25 > 80

HCI 4-23

Les valeurs inférieures de la fourchette sont obtenues avec de I'acide nitrique comme agent d'épuration, et les
valeurs supérieures avec d'autres acides Suivant le type d'engrais NPK produit (par ex. phosphate diammonique
DAP), des niveaux d'émission plus élevés sont a attendre, méme avec une épuration en plusieurs étapes

* En cas de production de phosphate diammonique avec épuration en plusieurs étapes par HsPO,, des niveaux
d'émission atteignant 10 mg/Nm?® sont & attendre

Tableau XI: Niveaux d'émission dans I'air associés aux MTD pour la production de
superphosphate simple/superphosphate triple

IVV. Conclusions

L'échange d'informations relatif aux meilleures techniques disponibles pour la fabrication de
produits chimiques inorganiques en grands volumes — ammoniac, acides et engrais, s'est déroulé
entre 2001 et 2006. Le présent BREF a été élaboré sur la base des quelque 600 observations
recues a la suite de la présentation du premier projet et des 1100 recues apres présentation du
second projet, ainsi qu’a l'issue d'une série de réunions supplémentaires qui ont permis de
finaliser le travail. Le document a finalement recueilli un large consensus. Deux avis divergents
ont été enregistrés.

Dans le cadre de ses programmes de RDT, la Communauté européenne mene et subventionne
une série de projets concernant les technologies propres, les nouvelles technigques de recyclage
et de traitement des effluents et les stratégies de gestion en la matiere. Ces projets sont
susceptibles d'apporter une précieuse contribution lors des futurs réexamens du BREF. Les
lecteurs sont donc invités a informer le Bureau européen IPPC de tout résultat de recherche
présentant de I’intérét pour ce document (voir également la préface du BREF).
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PREFACE

1. Statut de ce document

Sauf indication contraire, les références a « la directive » faites dans le présent document renvoient a la
directive du Conseil 96/61/CE relative a la prévention et a la réduction intégrées de la pollution. Tant que
la directive s'applique sans préjudice aux dispositions de la Communauté sur la santé et la sécurité sur le
lieu de travail, ainsi fait ce document.

Le présent document fait partie d'une série de documents qui présentent les résultats d'un échange
d'informations entre les Etats Membres de I'UE et les industries intéressés au sujet des meilleures
techniques disponibles (MTD), des prescriptions de controle y afférents et de leur évolution. *[Il est publi¢
par la Commission européenne en application de l'article 16, paragraphe 2, de la Directive et doit donc
étre pris en considération, conformément a l'annexe IV de la Directive, lors de la détermination des
« meilleures techniques disponibles »].

* Remarque : les parenthéses seront retirées une fois que la procédure de publication par la Commission
est terminée.
2. Obligations légales prévues par la Directive IPPC et définition de la MTD

Afin de clarifier le contexte juridique entourant la rédaction du présent document, la préface décrit
quelques unes des principales dispositions de la directive IPPC et définit notamment le terme « meilleures
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techniques disponibles ». Cette description ne peut évidemment pas étre compléte et est donnée a titre
purement informatif. Elle n'a aucune valeur juridique et n'a pas pour effet de modifier les dispositions
réelles de la directive ou de leur porter atteinte.

La directive a pour objet la prévention et la réduction intégrées des pollutions en provenance des activités
énumérées dans son annexe I afin de garantir un niveau élevé de protection de I'environnement dans son
ensemble. La base juridique de cette directive est liée aux objectifs de protection de I'environnement. Lors
de sa mise en ceuvre, il conviendra de tenir également compte d'autres objectifs communautaires tels que
la compétitivité de l'industrie communautaire, ce qui permettra de contribuer a un développement durable.

Plus spécifiquement, la directive prévoit un systéme d'autorisation pour certaines catégories d'installations
industrielles, en vertu duquel les exploitants et les autorités réglementaires sont invités a adopter une
approche globale et intégrée en ce qui concerne les risques de pollution et le potentiel de consommation
associés a l'installation. L'objectif de cette approche intégrée est d'améliorer la gestion et le controle des
procédés industriels afin de parvenir & un niveau de protection élevé pour l'environnement dans son
ensemble. Le principe général défini a l'article 3 constitue la pierre angulaire de cette approche. Il stipule
que les exploitants doivent prendre toutes les mesures de prévention appropriées contre la pollution,
notamment en mettant en ceuvre les meilleures techniques disponibles afin d'améliorer les performances

en matiére d'environnement.

L'expression « meilleures techniques disponibles » est définie a l'article 2, paragraphe 11 de la directive
comme «le stade de développement le plus efficace et avancé des activités et de leurs modes
d'exploitation, démontrant l'aptitude pratique de techniques particuliéres a constituer, en principe, la base
des valeurs limites d'émission visant a éviter et, lorsque cela s'avere impossible, & réduire de maniére
générale les émissions et l'impact sur l'environnement dans son ensemble ». L'article 2, point 11 précise
ensuite cette définition comme suit :

les « techniques » désignent aussi bien les techniques employées que la manicre dont l'installation est
congue, construite, entretenue, exploitée et mise a l'arrét ;

Les techniques « disponibles » correspondent aux techniques mises au point sur une échelle permettant de
les appliquer dans le secteur industriel concerné, dans des conditions économiquement et techniquement
viables, en prenant en considération les cofits et les avantages, que ces techniques soient utilisées ou mises
au point ou non sur le territoire de I'Etat membre intéressé, pour autant que I'exploitant concerné peut y
avoir accés dans des conditions raisonnables;

Les « meilleures » techniques renvoient aux techniques les plus efficaces pour atteindre un niveau élevé
de protection de I'environnement dans son ensemble.

En outre, 'Annexe IV de la Directive comporte une liste de « considérations a prendre en compte en
général ou dans un cas particulier lors de la détermination des meilleures techniques disponibles ... compte
tenu des colts et des avantages pouvant résulter d'une action, et des principes de précaution et de
prévention ». Ces considérations comprennent les informations publiées par la Commission en vertu de
l'article 16, paragraphe 2.

Les autorités compétentes chargées de délivrer des autorisations sont invitées a tenir compte des principes
généraux définis a l'article 3 lorsqu'elles définissent les conditions de l'autorisation. Ces conditions
doivent comporter des valeurs limites d'émission, qui peuvent étre complétées ou remplacées, le cas
échéant, par des parameétres ou des mesures techniques équivalentes. Conformément a l'article 9,
paragraphe 4 de la directive, ces valeurs limites d'émission, parameétres et mesures techniques équivalents
doivent, sans préjudice du respect des normes sur la qualité de I'environnement, reposer sur les meilleures
techniques disponibles. Elles ne doivent pas prescrire l'utilisation d'une technique ou d'une technologie

spécifique, mais tenir compte des caractéristiques techniques de l'installation considérée, de son



implantation géographique et des conditions locales de I'environnement. Dans tous les cas, les conditions
d'autorisation doivent prévoir des dispositions relatives a la minimisation de la pollution a longue distance
ou transfrontiére et garantir un niveau ¢levé de protection de I'environnement dans son ensemble.

En vertu de l'article 11 de la directive, les Etats membres ont 'obligation de veiller a ce que les autorités
compétentes se tiennent informées ou soient informées de I'évolution des meilleures techniques
disponibles.

3. Objectif de ce document

L'article 16, paragraphe 2 de la directive invite la Commission a organiser « I'échange d'informations entre
les Etats membres et les industries intéressées au sujet des meilleures techniques disponibles, des
prescriptions de contréle y afférentes et de leur évolution » et a publier les résultats des échanges
d’informations.

L'objet de I'échange d'informations est défini au considérant 25 de la directive, qui prévoit que les
« progrés et les échanges d'informations au niveau communautaire en ce qui concerne les meilleures
techniques disponibles permettront de réduire les déséquilibres au plan technologique dans la
Communauté, favoriseront la diffusion au plan mondial des valeurs limites et des techniques utilisées dans
la Communauté et aideront les Etats membres dans la mise en ceuvre efficace de la présente directive ».

La Commission (DG Environnement) a mis en place un forum d'échange d'informations (IEF) pour
faciliter les travaux entrepris en application de l'article 16, paragraphe 2. Un certain nombre de groupes de
travail techniques ont par ailleurs été créés sous les auspices de I'lEF. L'IEF comme les groupes de travail
techniques sont composés de représentants des Etats membres et de I'industrie, comme le prévoit l'article
16, paragraphe 2.

La présente série de documents a pour objet de refléter précisément 1'échange d'informations qui a eu lieu
conformément a l'article 16, paragraphe 2 et de fournir des informations de référence a l'instance chargée
de la délivrance des autorisations pour qu'elle les prenne en compte lors de la définition des conditions
d'autorisation. En rendant disponibles les informations pertinentes relatives aux meilleures techniques
disponibles, ces documents doivent devenir des outils précieux pour l'amélioration des performances en
matiére d'environnement.

4. Sources d'information

Le présent document est le résumé des informations recueillies a partir d’un certain nombre de sources, y
compris notamment l'expertise des groupes mis en place pour assister la Commission dans son travail,
puis vérifiées par les services de la Commission Il convient de remercier ici les auteurs de toutes ces
contributions.

5. Comment comprendre et utiliser ce document

Les informations contenues dans le présent document sont prévues pour servir de base a la détermination
des MTD dans certains cas particuliers. Lors de la détermination de ces MTD et de la fixation des
conditions d'autorisation, l'objectif global, qui est de parvenir a un niveau élevé de protection de
I'environnement dans son ensemble, ne doit jamais étre perdu de vue.



Le reste de cette section décrit le type d’information fournie dans chaque section de ce document.

Les Chapitres X.1 et X.2 contiennent des informations générales sur le secteur industriel concerné et sur
les processus industriels utilisés dans ce secteur. Les Chapitres X.3 contiennent des données et des
informations relatives aux niveaux d'émission et de consommation actuels qui reflétent la situation dans
les installations existantes au moment de la rédaction

Les Chapitre X.4 décrivent de maniere plus détaillée les techniques de réduction des émissions et d'autres
techniques considérées comme les plus pertinentes pour la détermination des MTD et des conditions
d'autorisation fondées sur les MTD. Ces informations incluent les niveaux de consommation et d'émission
qu'il est possible d'atteindre avec la technique considérée, donnent une estimation des coits et des effets
cross média associés a la technique et précisent dans quelle mesure la technique est applicable aux
installations nécessitant des autorisations IPPC, par exemple aux installations nouvelles, existantes, de
petite ou de grande dimension. Les techniques généralement considérées comme dépassées ne sont pas
incluses.

Les Chapitres X.5 présentent les techniques et les niveaux d'émission et de consommation jugés
compatibles avec les MTD au sens général. Le but est ainsi d'apporter des indications générales sur les
niveaux d'émission et de consommation qu’il est possible de considérer comme des valeurs de référence
appropriées pour servir de base a la détermination de conditions d'autorisation reposant sur les MTD ou a
|'établissement des prescriptions générales prévues a l'article 9, paragraphe 8. Il faut cependant souligner
que ce document ne propose pas de valeurs limites d'émission. La détermination des conditions
d'autorisation appropriées supposera la prise en compte de facteurs locaux inhérents au site, tels que les
caractéristiques techniques de l'installation concernée, son implantation géographique et les conditions
locales de l'environnement. Dans le cas des installations existantes, il faut en outre tenir compte de la
viabilité économique et technique de leur amélioration. Le seul objectif consistant a assurer un niveau
¢élevé de protection de l'environnement dans son ensemble impliquera déja souvent de faire des compromis
entre différents types d'impacts sur l'environnement et ces compromis seront souvent influencés par des
considérations locales.

Bien que ce document cherche a aborder certains des problémes évoqués, il ne pourra pas les traiter tous
de maniére exhaustive. Les techniques et niveaux présentés dans le chapitre 5 ne seront donc pas
nécessairement appropriés pour toutes les installations. Par ailleurs, l'obligation de garantir un niveau
¢élevé de protection de I'environnement, y compris la réduction de la pollution a longue distance ou
transfrontiére, suppose que les conditions d'autorisation ne pourront pas étre définies sur la base de
considérations purement locales. C'est pourquoi il est de la plus haute importance que les autorités
chargées de délivrer les autorisations tiennent compte de toutes les informations présentées dans le présent
document.

Etant donné que les meilleures techniques disponibles sont modifiées au fil du temps, le présent document
sera révisé et mis a jour, en conséquence. Toutes les éventuelles observations et propositions peuvent étre
envoyées au Bureau européen IPPC de I'Institut de prospective technologique, a l'adresse suivante:

Edificio Expo, c/Inca Garcilaso, s/n, E-41092 Séville, Espagne +34 95 4488 284 +34 95 4488 426 JRC-
IPTS-EIPPCB@cec.eu.int Internet: http://eippcb.jrc.es



http://eippcb.jrc.es/

Document de Références des Meilleures Techniques Disponibles sur
la Fabrication de Produits Chimiques Inorganiques en Grands
Volumes (Ammoniaque, Acides et Engrais)

NOTE DE SYNTHESE ... ettuuetttteeetuneeseeeneeseseneesesenessesnnessssnsessssnessssssessssnsesssnnessesseses I
PREFACE XI
PORTEE ...eeeteeeeeeeeeeeteeeeeeeeeeenaeeseseaesssnnesssnnssssnnessssnnessssnnessssnnesssnnnesssnnnssssnnnns XXV

1. APERCU DE LA PRODUCTION DE LVIC-AAF
1.1 Information générale 1
1.1.1 Apercu 1
1.1.2 Problémes environnementaux 3
1.1.2.1 Consommation d’énergie et émission de gaz a effet de serre 3
1.1.2.2 Exportation d’énergie 3
1.1.2.3 Flux de volume de gaz d’échappement élevés 4
1.1.2.4 Sous produits en grand volume 4
1.1.2.5 Problémes dus aux impuretés dans les mati¢res premiéres 5
1.1.2.6 Problémes de sécurité 5
1.2 Sites de production intégrée 7
7
7

1.2.1 Apercu
1.2.2 Quelques exemples
1.2.3 Apport en vapeur et électricité 10
1.2.3.1 Turbines a vapeur et réseau de vapeur 10
1.2.3.2 Exportateurs et consommateurs sur un site de production intégré 11
1.3 Apercu des niveaux d’émissions et de consommations 12
1.4 Techniques communes & prendre en compte dans la détermination des MTD 12
1.4.1 Augmentation de I’intégration de processus (1) 13
1.4.2 Augmentation de I’intégration de processus (2) 15
1.4.3 Gestion du surplus de vapeur 16
1.4.4 Remplacement des anciennes vannes PRDS 17
1.4.5 Optimisation/entretien de pompes a vide 18
1.4.6 Bilans massiques 19
1.4.7 Recyclage du NOx des gaz d’échappement 21
1.4.8 Techniques décrites ailleurs dans ce document 23
1.4.9 Outils de gestion environnementaux 24
1.5 MTD communes 32
1.5.1 MTD communes pour les industries LVIC-AAF 33

1.5.2 MTD pour la gestion environnementale 34



2 AMMONIAQUE 35

2,1. Information Générale 35
2,2 Processus et techniques appliquées 37
2.2.1 Apergu 37
2.2.2 Rendement de la production d’ammoniaque 38
2.2.2.1 Ammoniaque 38
2.2.2.2 Dioxyde de carbone 38
2.2.2.3 Soufre 38
2.2.2.4 Vapeur 38
2.2.3 Reformage de vapeur conventionnel 39
2.2.3.1 Désulfuration 39
2.2.3.2 reformage primaire 40
2.2.3.3 Reformage secondaire 41
2.2.3.4 Conversion de changement 41
2.2.3.5 Extraction du CO2 41
2.2.3.6 Méthanation 42
2.2.3.7 Compression 42
2.2.3.8 Synthése NH3 43
2.2.3.9 Vapeur et systéme énergétique 43
2.2.4 Oxydation partielle 44
2.2.4.1 Usine de séparation d’air 44
2.2.4.2 Gazéification des hydrocarbures lourds 45
2.2.4.3 Extraction de la suie 45
2.2.4.4 Gazéification de la houille 45
2.2.4.5 Retrait du soufre 46
2.2.4.6 Conversion de changement 46
2.2.4.7 Retrait du CO2 46
2.2.4.8 Lavage de I’azote liquide 47
2.2.4.9 Synthése de I’ammoniaque 47
2.2.4.10 Compression, vapeur et systéme énergétique 47
2.2.5 Démarrage/Arrét et remplacement de catalyseur 47
2.2.6 Stockage et équipement de transfert 48
2.3 Emissions actuelles et niveaux de consommation 49
2.3.1 Consommation d’énergie 49
2.3.1.1 comparaison des chiffres de consommation d’énergie 49
2.3.2 Emissions de NOx 52
2.3.3 Autres niveaux de consommation 54
2.3.4 Autres niveaux d’émissions 55
2,4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD 58
2.4.1 Processus conventionnels avancés 58
2.4.2 Processus avec reformage primaire réduit et air de processus accru 60
2.4.3 Reformage autothermique a échangeur de chaleur 62
2.4.4 Remodelage : capacité accrue et efficacité énergétique 64
2.4.5 Pré-reformage 66
2.4.6 Audits énergétiques 67
2.4.7 Contrdle de processus avancé 70
2.4.8 Utilisation de turbine a gaz pour piloter le compresseur de 1’air de processus 71
2.4.9 Unité Claus combinée et traitement du gaz de fin 72
2.4.10 RNCS au niveau du reformeur primaire 73
2.4.11 Systemes améliorés de retrait du CO2 75
2.4.12 Préchauffage de I’air de combustion 76
2.4.13 Désulfuration a basse température 77
2.4.14 Conversion de changement isothermique 78
2.4.15 Utilisation de particules de catalyseur plus petites dans les convertisseurs d’ammoniaque 79
2.4.16 Séparation et recyclage des condensats de processus 80
2.4.17 Catalyseur a basse pression pour la synthése de I’ammoniaque 81
2.4.18 Utilisation de catalyseurs résistants au soufre pour la réaction de changement du syngaz issu de
’oxydation partielle 82

2.4.19 Nettoyage de I’azote liquide pour la purification finale du gaz de synthése 83



2.4.20 Refroidissement indirect du réacteur de synthése de ’ammoniaque 84

2.4.21 Recyclage de I’hydrogéne depuis le gaz de purge de la boucle de synthése de ’ammoniaque 85
2.4.22 Retrait de ’ammoniaque depuis les gaz de purge et la vapeur instantanée dans une boucle fermée 86
2.4.23 Brileurs a faibles NOx 87
2.4.24 Recyclage du métal et élimination contrdlée des catalyseurs usagés 88
2.4.25 Gestion du démarrage, de 1’arrét et des conditions anormales de fonctionnement 89
2.4.26 Production d’ammoniaque en utilisant I’hydrogeéne de 1’¢électrolyse de 1'eau 91
2.5 MTD pour ’ammoniaque 92
3 ACIDE NITRIQUE 95
3,1. Information Générale 95
3,2 Processus et techniques appliquées 96
3.2.1 Apergu 96
3.2.2 Préparation de la matiere premicre 96
3.2.3 Oxydation du NH3 96
3.2.4 Oxydation du NO et absorption en H20 97
3.2.5 Propriétés du gaz de fin et réduction des émissions 99
3.2.6 Exportation d’énergie 99
3.2.7 Production d’acide nitrique concentré 100
3,3 Emissions actuelles et niveaux de consommation 101
3,4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD 110
3.4.1 Performance du catalyseur d’oxydation et longueur de campagne 110
3.4.2 Optimisation de 1’étape d’oxydation 113
3.4.3 Autres catalyseurs d’oxydation 115
3.4.4 Optimisation de 1’étape d’absorption 117
3.4.5 Décomposition du N20O par extension de la chambre du réacteur 121
3.4.6 Décomposition catalytique du N2O dans le réacteur d’oxydation 123
3.4.7 Abattement combiné du NOx et N20O dans les gaz de fin 127
3.4.8 Réduction catalytique non sélective du NOx et du N20O dans les gaz de fin 130
3.4.9 Réduction catalytique sélective de NOx (RCS) 132
3.4.10 Ajout de H202 lors de la derniére étape d’absorption 135
3.4.11 Réduction du NOX lors du démarrage et arrét 137
3.5 MTD pour I’acide nitrique 140
3.6 Techniques émergeantes pour 1’acide nitrique 142
3.6.1 Abattement combiné du NOx et N2O avec 1’ajout d’hydrocarbures 142
4 ACIDE SULFURIQUE 145
4,1. Information Générale 145
4,2 Processus et techniques appliquées 151
4.2.1 Apergu 151
4.2.2 Catalyseurs 155
4.2.3 Sources de soufre et production de SO2 156
4.2.3.1 Combustion du soufre 156
4.2.3.2 Régénération des acides usagés 156
4.2.3.3 Grillage de la pyrite 157
4.2.3.4 Acide usage de la production de TiO2 et grillage des sulfates de métal 157
4.2.3.5 Production de métal non ferreux 158
4.2.3.6 Autres sources de gaz brut 159
4.2.4 Traitement du produit H2SO4 161
4.3 Emissions actuelles et niveaux de consommation 162
4,4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD 171
4.4.1 Processus d’absorption a simple contact/simple absorption 171
4.4.2 Processus d’absorption a double contact/double absorption 173
4.4.3 Ajout d’un 5°™ bain au processus a double contact 176
4.4.4 Application d’un catalyseur a Cs activé 178
4.4.5 Passage d’une simple absorption a une double absorption 181
4.4.6 Remplacement des convertisseurs a voute de briques 182
4.4.7 Augmentation du rapport O2/SO2 du gaz d’admission 183

4.4.8 Processus de catalyse humide 185



4.4.9 Processus combiné de catalyse humide/séche 187

4.4.10 Combinaison de la RCS et de la catalyse humide 188
4.4.11 Purification du gaz brut 189
4.4.12 Prévention de la perte d’activité du catalyseur 191
4.4.13 Maintien de ’efficacité d’échangeurs de chaleur 193
4.4.14 Surveillance des niveaux de SO2 194
4.415 Recyclage et exportation de 1’énergie 195
4.4.16 Minimisation et abattement des émissions de SO3 200
4.4.17 Minimisation des émissions de NOx 202
4.4.18 Traitement des eaux usées 203
4.4.19 Epuration du gaz de fin avec du NH3 204
4.4.20 Epuration du gaz de fin avec du ZnO 205
4.4.21 Traitement du gaz de fin : processus sulfacide 206
4.4.22 Epuration du gaz de fin avec du H202 207
4.4.23 Retrait du Hg depuis les gaz de processus 209
4.5 MTD pour I’acide sulfurique 211
5 ACIDE PHOSPHORIQUE 213
5,1. Information Générale 213
5,2 Processus et techniques appliquées 214
5.2.1 Apercu 214
5.2.2 Processus humide 214
5.2.21 Matiéres premicres 216
5.2.2.2 Meulage 220
5.2.2.3 Recristallisation 220
5.2.2.4 Evaporation 220
5.2.2.5 Phosphogypse coproduit 221
5.2.2.6 Acide fluosilicique coproduit 221
5.3 Emissions actuelles et niveaux de consommation 222
5,4 Techniques & prendre en compte dans la détermination des MTD 226
5.4.1 Processus dihydraté (DH) 226
5.4.2 Processus hémihydraté (HH) 228
5.4.3 Processus de recristallisation semi déshydraté, filtration a une étape 230
5.4.4 Processus de recristallisation semi déshydraté, filtration a double étape 232
5.4.5 Processus de recristallisation di-hémihydraté, filtration a double étape 234
5.4.6 Désintégration 236
5.4.7 Recyclage et abattement du fluorure 238
5.4.8 Recyclage et abattement de poussi¢re du meulage de roche 240
5.4.9 Choix de la roche phosphatée (1) 241
5.4.10 Choix de la roche phosphatée (2) 243
5.4.11 Retrait du cadmium du H3PO4 par extraction réactive 244
5.4.12 Utilisation de séparateurs a entrainement 246
5.4.13 Options d’élimination et de valorisation du phosphogypse 247
5.4.14 Amélioration du phosphogypse 249
5.4.15 Processus thermique 251
5.5. MTD pour I’acide phosphorique 255
6 ACIDE FLUORHYDRIQUE 257
6,1. Information Générale 257
6,2 Processus et techniques appliquées 258
6.2.1 Apergu 258
6.2.2 Fluor-spath 258
6.2.3 Etape de réaction et options pour augmenter la capacité 259
6.2.4 Traitement du gaz de processus 261
6.2.5 Traitement du gaz de fin 262
6.2.6 Anhydrite sous-produite 262
6.2.7 Stockage et manipulation du produit 262
6,3 Emissions actuelles et niveaux de consommation 263

6.3.1 Niveaux de consommation 263



6.3.2 Niveaux d’émission dans 1’air 264

6.3.3 Effluents liquides et déchets solides 266
6,4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD 267
6.4.1 Conception du transfert de chaleur 267
6.4.2 Recyclage de 1’énergie a partir du chauffage du four 269
6.4.3 Valorisation de I’anhydrite 270
6.4.4 Valorisation de 1’acide fluosilicique 271
6.4.5 Calcination du spath 272
6.4.6 Epuration des gaz de fin : fluorures 273
6.4.7 Epuration des gaz de fin : fluorures avec du SO2 et du CO2 275
6.4.8 Abattement des émissions de poussiére issues du séchage, du transfert et du stockage 277
6.4.9 Traitement des eaux usées 279
6.4.10 Processus de 1’acide fluosilicique 280
6.5 MTD pour I’acide fluorhydrique 282
7NPK ET CN 283
7,1. Information Générale 283
7,2 Processus et techniques appliquées 285
7.2.1 Apergu 285
7.2.2 Digestion de roche phosphatée 286
7.2.2.1 voie du nitrophosphate 286
7.2.3 Neutralisation directe (réacteur de tuyau) 287
7.2.4 Pré-neutralisation 287
7.2.5 Granulation de fiit avec ammoniation 287
7.2.6 Formation de particules et conditionnement 287
7.2.7 Conversion du Ca(NO3)2 4H20 en AN et en chaux 288
7.2.8 Production de phosphates d’ammoniaque 288
7.2.9 Sources d’émission dans 1’air et traitement des gaz d’échappement 288
7,3 Emissions actuelles et niveaux de consommation 290
7,4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD 297
7.4.1 Minimisation de la formation de NOx 297
7.4.2 Formation de particules (1) : sphérodiseur 298
7.4.3 Formation de particules (2) : granulation de fiit 300
7.4.4 Formation de particules (3) : tour de mise en billes 302
7.4.5 Refroidisseur de produit a a plateaux 304
7.4.6 Recyclage de I’air chaud 307
7.4.7 Optimisation du recyclage par rapport a la granulation 309
7.4.8 Conversion du Ca(NO3)2 4H20 en CN 310
7.4.9 Epuration multi étape du gaz d’échappement contenant du NOx 312
7.4.10 Traitement combiné des gaz d’échappement issus de la neutralisation/évaporation et de la
granulation

7.4.11 Recyclage des liqueurs d’épuration et de lavage 317
7.4.12 Traitement des eaux usées 319
7.5 MTD pour les engrais NPK 320
8 UREE ET UNA 323
8,1. Information Générale 323
8.2 Processus et techniques appliquées 324
8.2.1 Urée 324
8.2.1.1 Formation de particules 326
8.2.2 UNA 326
8.3 Emissions actuelles et niveaux de consommation 327
8.4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD 337
8.4.1 Processus conventionnel de recyclage total 337
8.4.2 Processus de séparation du CO2 339
8.4.3 Processus de séparation du NH3 341
8.4.4 Processus de recyclage isobarique double (RID) 343
8.4.5 Lavage str du NH3 issu des gaz inertes 345

8.4.6 Rediriger les fines vers la solution d’urée concentrée 346



8.4.7 Remodelage des usines conventionnelles avec la technologie de la séparation

8.4.8 Intégration de la chaleur dans des usines de séparation

8.4.9 Condensation combinée et réaction dans une cuve

8.4.10 Minimisation des émissions de NH3 provenant de la granulation

8.4.11 Traitement du gaz d’échappement provenant de la mise en billes/granulation
8.4.12 Traitement de 1’eau de processus

8.4.13 Surveillance des parameétres de performance clés

8.4.14 UNA séparation partielle du CO2 recyclé

8.5 MTD pour I’Urée et 'UNA

9 AN ET CAN
9.1. Information Générale
9,2 Processus et techniques appliquées

9.2.1 Apercu
922 Neutralisation
9.23 Evaporation
9.2.4 Purification de la vapeur de processus
9.2.5 Mise en billes et granulation
9.2.5.1 Mise en billes
9.252 Granulation

9.2.6 Refroidissement
9.2.7 Conditionnement

9,3 Emissions actuelles et niveaux de consommation

9,4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD
9.4.1 Optimisation de la section de neutralisation

9.4.2 Recyclage de la chaleur résiduelle pour le refroidissement de I’eau de processus

9.4.3 Considérations de I’énergie et exportation de vapeur
9.4.4 Purification de la vapeur et traitement/recyclage des condensats
9.4.5 Granulation autothermique
9.4.6 Traitement du gaz d’échappement
9.5 MTD pour le AN/CAN

10 SUPERPHOSPHATES
10,1. Information Générale
10,2 Processus et techniques appliquées
10.2.1 Apergu
10.2.2 Matiéres premicres
10,3 Emissions actuelles et niveaux de consommation
10,4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD
10.4.1 Eviter les émissions diffuses depuis la solidification
10.4.2 Recyclage et abattement de poussicre du meulage de roche
10.4.3 Recyclage et abattement du fluorure
10.4.4 Recyclage et épuration des liquides de nouveau dans le processus
10.5 MTD pour les superphosphates

11. REMARQUES DE CONCLUSION
11.1 Qualité de 1’échange d’information
11.2 Recommandations pour un travail futur
12 REFERENCES
13 GLOSSAIRE

14 ANNEXES
14.1 Calculs des colts pour la mise a niveau des usines de H2SO4

347
350
352
354
355
357
359
361
362

363
363
365
365
366
367
367
368
368
368
369
369
370
374
374
376
378
380
382
383
385

387
387
388
388
388
390
394
394
395
396
397
398

399

399

400
403
409

417
417



Liste des figures

Figure 1.1 : Exemple A pour des capacités de portefeuille et relatives d’un site d’engrais a base d’azote. 8
Figure 1.2 : Deux exemples de capacités de portefeuille et relatives de sites d’engrais a base de phosphate. 8
Figure 1.3 : Exemple B pour des capacités de portefeuille et relatives d’un site d’engrais a base d’azote. 8
Figure 1.4 : Apergu des limites et des liens entre les industries LVIC-AAF 9
Figure 1.5 : Exemple d’un systéme de vapeur (ou réseau de vapeur) dans une usine d’engrais. 10
Figure 1.6 : Chauffage de 1’eau d’alimentation de chaudiére avec la vapeur de ’usine d’AN 13
Figure 1.7 : Recyclage du NOx des gaz d’échappement avec une cascade d’épurateurs 21
Figure 2.1 : production de NH3 par reformage de vapeur conventionnel 39
Figure 2.2 : Exemple d’une section radiante de reformeur et d’un second reformeur 40
Figure 2.3 : production de NH3 par oxydation partielle 44
Figure 3.1 : niveaux de production de HNO3 dans certains pays européens en 1997 et 2003 95
Figure 3.2 : Apergu de la production de HNO3 98
Figure 3.3 : Corrélation empirique entre les niveaux d’émission empiriques de N20 et les concentrations de N20
dans les gaz de fin 102
Figure 3.4 : génération de N20 en lien avec le progres de la campagne 111
Figure 3.5 : Relation indicative de I’efficacité du brileur d’ammoniaque et de la température a 1 et 4 bar 113
Figure 3.6 : pressions d’absorption appliquées liées aux niveaux de NOx dans las gaz de fin 118
Figure 3.7 : Décomposition du N2O par extension de la chambre du réacteur 121
Figure 3.8 : Niveaux d’émission de N20 réalisé dans 1’usine en exemple 122
Figure 3.9 : Décomposition catalytique du N2O dans le réacteur d’oxydation 123
Figure 3.10 : Abattement combiné de NOx et N20O 127
Figure 3.11 : émission de N20 avant et apres la mise en service du traitement combine du gaz de fin 128
Figure 3.12 : Efficacité de retrait du NOx des unités de RCS appliqués dans les usines de HNOs. 133
Figure 3.13 : Apercu du traitement combiné du NOx et N2O avec les hydrocarbures 142
Figure 4.1 : Distribution de la taille des usines dans I’EU des 25 145
Figure 4.2 : Apergu de la charge d’alimentation principale, des consommateurs et des cycles de I’économie du H2SO4
150
Figure 4.3 : Apergu de la production de H2SO4 151
Figure 4.4 : Schéma d’un convertisseur en volte de briques (2 gauche) et d’un convertisseur a tube a noyau (a
droite). 152
Figure 4.5 : Exemple d’un absorbeur final 153
Figure 4.6 : Exemple d’une usine d’acide sulfurique (vue supérieure) 154
Figure 4.7 : taux de conversion de 99.5 to 99.9 % et niveaux de SO: des gaz de fin par rapport a la
teneur en SO: avant le bain 1 162
Figure 4.8 : taux de conversion de 98,7 to 99,5 % et niveaux de SO: des gaz de fin par rapport a la
teneur en SO: avant le bain 1 163
Figure 4.9 : Corrélation entre les taux de conversion du SO: et les charges spécifiques en SO: dans
les gaz de fin. 164
Figure 4.10 : Exemple d’un processus a simple contact/simple absorption 171
Figure 4.11 : Exemple pour un processus a 2+2 double contact/double absorption 173
Figure 4.12 : concentrations d’admission de SOz et taux de conversion de production basée sur le brillage du soufre
174
Figure 4.13 : concentrations d’admission de SOz et taux de conversion de production basée sur le brillage du soufre
174
Figure 4.14 : Exemple d’un processus de catalyse humide 185
Figure 5.1 : Apercu de la production de H3PO4 (processus humide avec du H2SO4) 215
Figure 5.2 : Evaporateur a circulation force pour la concentration du H3PO4 220
Figure 5.3 : Apercu du processus dihydraté 226
Figure 5.4 : Apercu du processus dihydraté 228
Figure 5.5 : Apergu du processus de recristallisation hémihydrate 230
Figure 5.6 : Apergu du processus de recristallisation hémi-dihydrate avec filtration a double étape 232

Figure 5.7 : Processus de recristallisation di-hémihydraté avec filtration a double étape 234



Figure 5.8 : Apercu du processus dihydraté 236

Figure 6.1 : Apercu de la production de HF 259
Figure 6.2 : Augmenter la capacité de production pour un four donné et alimentation/recyclage d’énergie 260
Figure 6.3 : Option de traitement du gaz de processus 261
Figure 6.4 : Apercu du processus de 1’acide fluosilicique 280
Figure 7.1 : Apercu de la production d’engrais de NPK a partir de la roche phosphatée ou SSP/TSP 285
Figure 7.2 : Apercu du processus de 1’acide fluosilicique 286
Figure 7.3 : Exemple d’un refroidisseur a banque de plaque 304
Figure 7.4 : z”\pergu du recyclage d’air chaud 307
Figure 7.5 : Epuration multi étape du gaz d’échappement contenant du NOx 312
Figure 7.6 : Traitement combiné des gaz d’échappement issus de la production de NPK 314
Figure 8.1 : Apercu de la production d’urée par les processus de recyclage totaux 325
Figure 8.2 : Apercu de la production de la solution d’UNA 326
Figure 8.3 : Exemple pour I’intégration de la chaleur dans une usine de séparation a recyclage total 350
Figure 8.4 : Exemple de traitement d’eau de processus 357
Figure 9.1 : Apercu de la production de AN et produits liés 365
Figure 10.1 : Apercu de la production de superphosphates y compris un exemple de systéme d’abattement de gaz
d’échappement 389

Liste de tableaux

Tableau 1.1 : Apercu des produits, matiéres premicres et problémes environnementaux majeurs 1
Tableau 1.2 : Exemples d’application non liée aux engrais de certains produits LVIC-AAF 2



Tableau 1.3: Considérations sur I’exportation d’énergie 3

Tableau 1.4 : Exemples pour les flux de volumes d’émissions 4
Tableau 1.5 : Apergu d’exportateurs nets et de consommateurs nets d’énergie sur un site intégré 11
Tableau 1.6: Information détaillée sur chacune des techniques décrites dans cette section 12
Tableau 1.7: Exemple pour un équilibre en CO2 19
Tableau 2.1: Usines de production d’ammoniaque dans 1’Union Européenne 36
Tableau 2.2: Processus appliqués et charges d’alimentation dans la production d’ammoniaque 37
Tableau 2.3: Différences de cofits et demandes énergétiques totales pour la production d’ammoniaque 37
Tableau 2.4 : Apergu de certains processus d’extraction de CO2 42
Tableau 2.5 : Exemple de flux d’énergie dans une usine de production d’ammoniaque 49
Tableau 2.6 : Niveaux de consommation d’énergie rapportés pour la production d’ammoniaque 51
Tableau 2.7 : Niveaux d’émission de NOx rapportés pour la production d’ammoniaque 53
Tableau 2.8 : Autres niveaux de consommation d’énergie rapportés pour la production d’ammoniaque 54
Tableau 2.9 : Autres niveaux d’émission rapportés pour la production d’ammoniaque 57
Tableau 2.10 : Caractéristiques de processus avec reformage primaire réduit 60
Tableau 2.11 : Quelques mesures mises en ceuvre pour remodeler une usine de 20 ans 64
Tableau 2.12 : Exemple de liste de vérification de I’énergie quotidienne pour une usine d’ammoniaque 68
Tableau 2.13 : Niveaux d’émissions associés aux MTD 92
Tableau 2.14 : Niveaux de consommation d’énergie associés aux MTD 93
Tableau 3.1 : Différents types d’usines pour la production de HNO3 96
Tableau 3.2 : Dépendance du NO sur la pression et la température 97
Tableau 3.3 : Propriétés du gaz de fin apres 1’étape d’absorption 99
Tableau 3.4 : Apercu des exportations d’énergie a partir de la production de HNO3 99
Tableau 3.5 : Exemples de niveaux de consommation pour les usines a turbines a vapeur entrainées par du HNO3 et
du gaz de fin contenant <50 ppm NOx 101
Tableau 3.6 : Exemples de consommation d’énergie et de production de vapeur pour une usine M/F et F/M

101
Tableau 3.7 : Niveaux d’émission de N2O rapportés a partir de la production de HNO3 105
Tableau 3.8 : Niveaux d’émission de NOx rapportés a partir de la production de HNO3 109
Tableau 3.9 : Parameétres de I’oxydation de I’ammoniaque liés aux pressions appliquées 111
Tableau 3.10 : Paramétres des étapes d’absorption dans une usine M/F et une usine F/M 117

Tableau 3.11 : Etude théorique de 1’optimisation de la conception de 1’étape d’absorption a ZAK, Tarnow 120
Tableau 3.12 : Exemple d’usines appliquant la décomposition catalytique du N20 dans le réacteur d’oxydation

126
Tableau 3.13 : Apercu des deux lignes d’acide nitrique de ’usine en exemple. 135
Tableau 3.14 : Niveaux d’émission de N20O associés a 1’application des MTD pour la production de
HNO3 140
Tableau 3.15 : Niveaux d’émission de NOx associés a I’application des MTD pour la production de HNO3 141
Tableau 4.1 : Niveaux de production de H2SO4 pour certains pays européens 145
Tableau 4.2 : Producteurs d’acide sulfurique organisés dans I’ESA 149
Tableau 4.3 : Distribution de la production de H2SO4 de 2005 selon la source du SO2 150
Tableau 4.4 : Certaines caractéristiques des processus métallurgiques et leurs effets sur la production de H2SO4

158

Tableau 4.5 : Sources principales de soufre et leurs caractéristiques 160
Tableau 4.6 : Apercu de traitement potentiel du produit de H2SO4 161
Tableau 4.7 : taux de conversion de SO2 réalisés et niveaux d’émission de SO2 dans I’air pour la fabrication de H2SO4

168

Tableau 4.8 : niveaux d’émission de SOsdans I’air réalisés pour la fabrication de H.SO4 169
Tableau 4.9 : Exemple pour les eaux usées issues de la production de H2SO4 avant traitement des eaux

usées 170

Tableau 4.10 : déchets solides issus de la production de H.SO4 170

Tableau 4.11 : Estimation du cofit pour la mise a niveau d’une usine & double contact avec un 5™ bain de catalyseur
177

Tableau 4.12: Cotts de I’application du catalyseur a Cs activé dans le bain 4 d’une usine a double contact 179
Tableau 4.13: Estimation du cott pour la mise a niveau d’une usine a simple contact avec un catalyseur a Cs activé
180



Tableau 4.14: Estimation du cott pour I’augmentation du rapport O2/SO2 184

Tableau 4.15 : Exemples pour I’application de processus de catalyse humide 186
Tableau 4.16 : Apergu de contaminants dans les gaz bruts 189
Tableau 4.17 : Equilibre énergétique pour un processus de double contact sur le brillage du soufre 196

Tableau 4.18 : Considérations de I’énergie des usines a double contact avec un dispositif d’usine différent comparé a
une usine a simple contact

197
Tableau 4.19 : Equilibre énergétique pour un processus de double contact sur le brilage du soufre 198
Tableau 4.20 : Equilibre énergétique pour un processus de double contact basé sur le brilage du soufre 199
Tableau 4.21 : Apergu des techniques de recyclage/abattement du SO3/H2SO04 200
Tableau 4.22 : Niveaux de SOz réalisés par épuration avec du H202 207
Tableau 4.23 : Apercu du retrait du Hg des gaz de processus 209
Tableau 4.24 : Taux de conversion et niveaux d’émission de SOz associés aux MTD 211
Tableau 4.11 : niveaux d’émission du SO3/H2S04 associé¢ aux MTD 212
Tableau 5.1 : Apergu des usines d’acide phosphorique européennes 213

Tableau 5.2 : Origine et composition typique de différentes roches phosphatées (la teneur en P20s est en couleur)
basée sur les analyses passées

217
Tableau 5.3: Trace d’éléments dans la roche phosphatée d’origine différente (le Cd est en couleur) 218
Tableau 5.4 : Radioactivité de roches phosphates différentes 219
Tableau 5.5 : Niveaux de consommation rapportés pour la production d’acide phosphorique 222
Tableau 5.6 : émissions rapportées dans I’air issues de la production d’acide phosphorique 223
Tableau 5.7 : Emissions rapportées dans I’eau issues de la production d’acide phosphorique 224

Tableau 5.8 : Niveaux d’émission rapportés pour 1’¢limination du phosphogypse dans 1’eau issus de la production
d’acide phosphorique

225
Tableau 5.9 : Distribution type de fluorure dans les processus DH et HH 238
Tableau 5.10 : Apercu des applications du phosphogypse 247
Tableau 5.11 : Niveaux d’émission et de production co-générée pour la production de H3PO4 thermique 253
Tableau 5.12 : niveaux de consommation types pour la production de H3PO4 thermique 253
Tableau 6.1 : Usines de production de HF en Europe 257
Tableau 6.2 : Composants dans le spath acide 259
Tableau 6.3 : Options pour réaliser une capacité de production plus élevée pour un four donné. 260
Tableau 6.4 : Niveaux de consommation rapportés pour la production de HF 263
Tableau 6.5 : Niveaux d’émission de poussiére rapportés pour la production de HF 264
Tableau 6.6 : Emissions de SOz et de fluorures rapportées 265
Tableau 6.7 : Niveaux d’émissions rapportés en effluents liquides provenant de la production de HF 266
Tableau 6.8 : Niveaux d’émissions rapportés pour les déchets solides provenant de la production de HF 266
Tableau 6.9 : Options pour I’amélioration du transfert d’énergie vers la réaction principale 267
Tableau 6.10 : Niveaux d’émissions réalisables pour différentes installations d’épurateurs 273
Tableau 6.11 : Niveaux d’émissions réalisables pour différentes installations d’épurateurs 275
Tableau 6.12 : Niveaux d’émissions de SOz et HF réalisés 276
Tableau 6.13 : Techniques d’abattement choisies et niveaux d’émission réalisables correspondants 277
Tableau 6.14 : Niveaux de consommation réalisables associés aux MTD pour la production de HF 282
Tableau 6.15: Niveaux d’émissions réalisables associé¢s aux MTD pour la production de HF 282

Tableau 7.1 : Consommation des types d’engrais composés les plus fréquemment utilisés en Europe occidentale
283
Tableau 7.2 : Apergu des usines les plus grandes de NPK dans I’UE des 25 avec une capacité supérieure a 150 000

tonnes par an depuis février 2006 284
Tableau 7.3 : Niveau de consommation énergétique pour la production d’engrais NPK 291
Tableau 7.4 : Niveau de consommation énergétique pour la production d’engrais NPK 292
Tableau 7.5 : Emissions dans I’air issues de la production d’engrais NPK 295
Tableau 7.6 : Emissions dans I’eau issues de la production d’engrais NPK 296
Tableau 7.7 : Propriétés du gaz brut quittant un sphérodiseur 298
Tableau 7.8 : Niveaux d’émission pour des tours de billes dans la production de NPK et de CN 302

Tableau 7.9 : Comparaison des besoins énergétiques pour différents systémes de refroidissement de produit



305

Tableau 7.10 : Conversion du CNTH en CN 310
Tableau 7.11 : Niveaux d’émissions moyennes réalisés et efficacité de 1’épuration multi étape 313
Tableau 7.12 : Niveaux d’émissions moyennes réalisés et efficacité de 1’épuration multi étape 315
Tableau 7.13 : Emissions réalisables & partir du recyclage des liqueurs d’épuration/lavage 317
Tableau 7.14 : Niveaux d’émission dans 1’air associés a 1’application des MTD 321
Tableau 8.1 : Usines de production d’urée dans I’Union Européenne en juillet 2006 323
Tableau 8.2 : Paramétres typiques de production d’urée 324
Tableau 8.3 : Niveaux rapportés de consommation de matiére premicre pour la production d’urée 327
Tableau 8.4 : Niveaux rapportés de consommation d’eau de refroidissement pour la production d’urée 328
Tableau 8.5 : Niveaux rapportés de consommation de vapeur pour la production d’urée 329
Tableau 8.6 : Niveaux rapportés de consommation d’électricité pour la production d’urée 330
Tableau 8.7 : Niveaux rapportés de consommation d’énergie totale pour la production d’urée (somme des
importations et exportations de vapeur et d’électricité) 331
Tableau 8.8 : Niveaux rapportés spécifiques d’eaux usées exprimés par tonne d’urée 332
Tableau 8.9 : Niveaux rapportés de concentration dans les condensats de processus traités 333
Tableau 8.10 : Niveaux rapportés d’émission dans I’air pour la production d’urée 335
Tableau 8.11 : Emissions diffuses dans 1’atmosphére provenant des usines hollandaises 336
Tableau 8.12 : Consommation des utilités et matériaux bruts pour la production d’UNA 336
Tableau 8.13 : Exemple pour un processus conventionnel de recyclage total 337
Tableau 8.14 : Exemple pour un processus de séparation du CO2 de recyclage total 339
Tableau 8.15 : Exemple pour un processus de séparation du NH3 de recyclage total 341
Tableau 8.16 : Exemples de remodelage d’usines conventionnelles avec la technologie de la séparation 347
Tableau 8.17 : Etudes sur la consommation de vapeur et d’électricité pour un projet de remodelage 348
Tableau 8.18 : Apercu du traitement des gaz d’échappement issus de la finition de 1’urée 355
Tableau 8.19 : Exemple d’un lot de paramétres clé de performance pour la production d’urée 359
Tableau 8.20 : Niveaux MTD pour le traitement de 1’eau de processus depuis la production d’urée 362
Tableau 9.1 : Usines de production de CAN dans I’Union Européenne en juillet 2006 363
Tableau 9.2 : Usines de production de AN/CAN dans I’Union Européenne en juillet 2006 364
Tableau 9.3 : Consommation d’énergie et d’eau de refroidissement pour la production de CAN/AN 370
Tableau 9.4 : Emissions dans I’air issues de la production d’engrais CAN 372
Tableau 9.5 : Niveaux d’émission d’eaux usées de la neutralisation a pression de I’AN chez AMI, Linz 373
Tableau 9.6 : Emission dans 1’eau de DSM Geleen et Kemira Rozenburg pour la production d’engrais a base d’AN
373
Tableau 9.7 : Parametres affectant la performance environnementale de la section de neutralisation 374
Tableau 9.8 : comparaison des consommations attendues pour les nouvelles usines 378
Tableau 9.9 : Exemple de processus de purification de la vapeur et de traitement du condensat 380
Tableau 9.10 : Apercu du traitement des gaz d’échappement dans les usines en exemple 383
Tableau 10.1: Apergu des superphosphates 387
Tableau 10.2 : Apercu des usines européennes de superphosphate en juillet 2006 387
Tableau 10.3 : Niveaux de consommation pour la production de superphosphates 390
Tableau 10.4 : Comparaison de certains besoins pour la granulation directe et indirecte du TSP 391
Tableau 10.5 : Emissions dans Dair issues de la production de superphosphates 392

Tableau 10.6 : Exemple d’émissions dans 1’eau issues de la production de superphosphates avec production en aval
de NP/NPK

393
Tableau 10.7: Niveaux d’émission dans ’air associés a ’application des MTD 398
Tableau 11.1 : timing du travail sur le BREF LVIC-AAF 399
Tableau 11.2 : quelques recommandations pour la futur collecte de données 400
Tableau 14.1 : Calculs des cofits pour la mise a niveau des usines de H2SO4 418

PORTEE

Ce document sur les Produits Chimiques Inorganiques en grands Volumes — Ammoniaque, Acides et



Engrais (LVIC-AAF) cible les sections suivantes de I’ Annexe 1 a la Directive IPPC :

4.2 (a) ammoniaque, fluorure d’hydrogene
4.2 (b) acide fluorhydrique, acide phosphorique, acide nitrique, acide sulfurique, oléum
4.3 engrais a base de phosphore, d’azote ou de potassium (engrais simples ou composés).

Bien que I'utilisation principale de ’ammoniaque, de 1’acide nitrique, de I’acide sulfurique et de 1’acide
phosphorique est la production en aval d’engrais, I’étendue de ce document ne se limite pas a la
production de produits de la famille des engrais.

Pour clarification, il est noté qu’en adressant les points mentionnés plus haut, la portée de ce document
comprend :

. la production de gaz de synthése pour la production d’ammoniaque
. la production d’acide sulfurique basé sur les gaz de SOz depuis les processus variés, par exemple
les gaz de SO2 de la production de métaux ferreux ou régénération d’acides usagés.

Cependant, vous pouvez trouver des informations spécifiques et approfondies sur la production de métaux
non ferreux plus détaillées dans le BREF sur les Industries de Métaux Non Ferreux [61, European
Commission, 2003].

La portée de ce document ne comprend pas ce qui suit :

. reconcentration ou purification d’acides sulfuriques usagés
. production de phosphates pour 1’alimentation

1. APERCU DE LA PRODUCTION DE LVIC-AAF

1.1. Information Générale
1.1.1. Apergu

L’industrie des engrais est essentiellement concernée par I’apport en trois nutriments végétaux importants

- I’azote, le phosphore et le potassium — préts a ’emploi pour les usines. L’azote est exprimé sous forme
¢lémentaire, N, mais le phosphore et la potasse peuvent étre exprimés soit comme des oxydes (P205,K20)
soit comme des ¢éléments (P, K). Le soufre est aussi fourni en de grandes quantités, partiellement par les
sulfates présents dans des produits comme les superphosphates et les sulfates d’ammonium. Des
nutriments secondaires peuvent étre fournis en méme temps comme un résultat du processus de
production et ses matiéres premiéres. Des micronutriments (trace d’éléments) peuvent &tre incorporés dans
les engrais les plus importants ou fournis comme produits de spécialité [27, UNEP, 1998]. Le Tableau 1.1
donne un aper¢u de la production d’ammoniaque, d’acides et d’engrais, de matiéres premicres et de
problémes environnementaux majeurs. La production de HF n’est pas typiquement associée a la



production d’engrais.

Matiére premiére | Production de | Problémes majeurs
Consommation d’énergie
alimentation en hydrocarbure, Air : NOx
. NH3 .
eau, air Eaux usées
Consommation d’énergie
, Air : NHs, poussicre
NH;,CO2 Ut U Eaux usées : NH3, urée
Export d’énergie
Air, NH3 HNO: Air : N20, NOx
SO2 Export d’énergie
Air LE V0 Air : $02,S03/H2S04 mist
Air : HF, H2SiFs
Roche de phosphate, H2SO4 H3PO4 ghOSp horgypse
aux usées
Air : HF, poussiére
Fluor-spath, H2SOs HF g“hyd“Fe
aux usées
Roche de phosphate, H2SOs, TSP/SSP Air: HF: poussiére
H3PO4 Eaux usées
NHs, HNOs AN Air : NHa, poussiere
Eaux usées
AN, CaCOs CAN Air : NHs, poussiere
Eaux usées
Roche de phosphate, SSP/TSP
NH3 Air : NH3,NOx, HF, HCI,
H2SO4,H3PO4, HNO3 NPK « poussiére
Autres variés Eaux usées
CNTH, NH3 CN Air : NOx, poussiére
x les matiéres premiéres et émissions dépendent du NPK particulier produit

Tableau 1.1 : Apercu des produits, matiéres premiéres et problémes environnementaux majeurs
Ce tableau est basé sur les autres chapitres de ce document.

97% des engrais a 1’azote sont dérivés de I’ammoniaque et 70% des engrais de phosphate sont dérivés
d’acide phosphorique. Lors des 30 derniéres années, une importante proportion de production
supplémentaire était des engrais a base d’acide phosphorique. La potasse est utilisée en tant que telle. Par
conséquent, ces trois matériaux, I’ammoniaque, 1’acide phosphorique et la potasse, donnent une trés belle
image de la progression de 1’industrie des engrais. L’énergie requise pour la production d’engrais azoté
(voir aussi la Section 1.1.2.1) est plutot équitablement distribuée autour de la planéte, bien qu’il y ait une
tendance vers une production dans des localités ou du gaz naturel peu onéreux est disponible. Il y a aussi
eu une tendance vers une production d’engrais azotés dans les pays en voie de développement a forte
demande. L’emplacement de la production d’azote dans les pays en voie de développement refléte donc
partiellement la relocalisation prés des sources de gaz a moindre colit, comme dans le Proche Orient et les
Caraibes, mais aussi vers les principales régions consommatrices, telles que 1’Asie du Sud et la Chine.



Dans le futur, ce seront dans ces régions ou les nouvelles capacités seront réalisées. En 1974, les pays en
voie de développement représentaient 27% de la capacité en ammoniaque. En 1998, leurs parts avaient
augmenté jusqu’a 51% (voir Section 2.1). Les parts de I’Europe de 1’Ouest chutérent de 13% en 1988 a
9% en 2002 [2, IFA, 2005].

L’acide phosphorique est obtenu par une réaction entre la roche phosphatée et un acide, essentiellement
I’acide sulfurique (voir Section 5.2). Au cours des deux dernic¢res décades, il y eu une tendance distincte
vers le traitement de roche phosphatée dans les pays ayant des ressources naturelles substantielles dans
cette matiere, spécialement en Afrique du Nord et aux EU, mais aussi au Moyen Orient, Afrique du sud et
de I’Ouest et en Chine. On s’attend a ce que cette tendance perdure. En Europe Occidentale, la capacité et
la production en acide phosphorique ont chuté de 52% depuis 1988. Les principaux producteurs de roche
phosphatée et d’engrais a base de phosphate sont les EU, I’ancienne URSS, la Chine, les pays du
Maghreb, I’Egypte, le Sénégal, le Togo et I’Afrique du Sud, et le Moyen Orient. Plusieurs de ces pays sont
des pays développés et I’industrie du phosphate contribue de maniére importante dans leurs économies [2,
IFA, 2005].

La potasse est produite dans les quelques pays ou les minerais sont situés. La Russie et la Biélorussie
représentent environ 33% de la capacité de production du monde, I’Amérique du Nord — surtout le Canada
—40%, I’Europe Occidentale 17% et I’Israél et la Jordanie 8%, ces quelques régions représentent donc un
total de 98% des capacités mondiales [2, [FA, 2005].

A I’exception du HF, I’application principale de ces produits mentionnés dans le Tableau 1.1 est sous
forme d’engrais ou dans I’industrie des engrais. Le Tableau 1.2 donne des exemples d’applications non
liées aux engrais de quelques produits LVIC-AAF.

Produit Application, non liée aux engrais

Agent de nitration dans la préparation des explosives et intermédiaires

EIN(GS organiques, agents chimiques dans la métallurgie

H2804 Moyen de réaction de déshydratation acide dans des agents chimiques
organiques et des processus pétrochimiques, production de pigments
TiO2, acide chlorhydrique et acide hydrofluorique, décapage et détartrage
de ’acier, pour le cuivre lixiviant, les minerais d’uranium, et de
vanadium dans la purification du métal des minerais hydrométallurgiques
et du platine

HF voir Section 6.1

Les billes de nitrates d’ammonium poreux sont toujours un composant
important des explosifs

La production de mélamine, préparation de résines urée-formaldéhydes,
Urée alimentation pour le bétail et autres ruminants (surtout aux EU), pour les
processus de dé-NOx

Tableau 1.2 : Exemples d’application non liés aux engrais de certains produits LVIC-AAF [15, Ullmanns,
2001]

AN




1.1.2 Problémes environnementaux
1.1.2.1 Consommation d’énergie et émission de gaz a effet de serre
Pour les émissions de N20 issues de la production d’acide nitrique, voir Section 3.1 et Tableau 3.7.

La consommation d’énergie est devenue un probléme environnemental a cause de I’impact écologique de
la production d’énergie et du transport, et a cause de 1’émission de gaz a effet de serre issue du briilage de
carburant. La production d’engrais représente actuellement environ 2 — 3% de la consommation d’énergie
mondiale totale. Pour I’Europe de 1’Ouest, les chiffres correspondants sont d’environ 1%. Les engrais
d’azote représentent une grande partie de cette consommation. La plupart de 1’énergie pour la production
d’engrais est requise par la fixation de nitrogene atmosphérique pour la fabrication d’ammoniaque. Une
quantité considérable d’énergie est aussi requise pour la conversion de I’ammoniaque en urée. Pour la
fabrication du nitrate d’ammonium, la conversion de ’ammoniaque en acide nitrique fournit un gain
d’énergie net qui peut étre utilisé, par exemple, pour produire de 1’énergie électrique via une turbine a
vapeur. La neutralisation de I’ammoniaque avec ’acide nitrique pour produire du nitrate d’ammonium
rejette aussi de 1’énergie. Dans le cas d’engrais phosphates, 1’énergie est nécessaire pour 1’extraction du
minerai, pour la production de 1’acide phosphorique, pour davantage de traitement en produits finis et pour
le controle de la pollution [27, UNEP, 1998].

Bien que la production d’engrais consomme toujours des quantités d’énergie dans des processus exigeant
des températures et des pressions élevées, 1’industrie est devenue plus efficace énergétiquement grace a
une conception améliorée. Les fabriques d’ammoniaques construites en 1990 utilisaient environ 30
pourcent d’énergie en moins par tonne d’azote que celles construites dans les années 1970. L’utilisation de
I’énergie dans une nouvelle usine, utilisant du gaz naturel dans un processus de reformage, y compris les
matieres premieres, peut maintenant étre inférieure a 30 GJ/tonne de NHs, comparé a 75 GJ/tonne pour les
processus courants au début des années 60. Les processus d’oxydation partielle utilisent considérablement
plus d’énergie que les processus de reformage. En 1995, la moyenne pour toutes des usines de 1’industrie
de I’engrais aux EU, était environ de 40 GJ/tonne [27, UNEP, 1998].

1.1.2.2 Exportation d’énergie

Parmi les industries de AAF, la production d’acide sulfurique et d’acide nitrique sont des candidats
pour I’exportation d’énergie sous forme de vapeur a haute, moyenne ou basse pression ou sous forme
d’eau chaude. Si toute I’énergie thermique est convertie en électricité via une turbine a vapeur,
I’exportation de I’énergie nette sera réduite d’environ 65%.

Voir aussi les Sections 2.3.1.1, 3.2.6 et 4.4.15, Tableau 4.17, Tableau 4.18, Tableau 4.19 et Tableau 4.20.

Exportation
Production de sous forme Remarques
de

Les usines optimisées pour une exportation maximum d’énergie tendent a
avoir des températures basses dans les gaz de fin. 1. Ceci peut contenir
un probléme de sécurité, dii au risque de formation de AN dans la turbine
HNO3 Vapeur HP | de I'expanseur et le conduit, voir Section 3.4.10.2. Ceci peut interférer
avec la sélection et I’applicabilité des systémes de traitement des gaz de
fin, voir Section 3.4.10 et 3.4.6.




Vapeur HP | Le potentiel pour 1’exportation d’énergie dépend de la

Vapeur LP | combinaison de la source de SOz, le niveau de SO2 dans le gaz

H2S04 Eau chaude | d’entrée et le processus de conversion appliqué. L’exportation d’énergie
peut étre augmentée de manicre importante, si la chaleur brilée du
refroidissement a 1’acide peut étre recyclée et utilisée.

Les usines d’ammoniaque peuvent étre congues pour exporter de

NH3 Vapeur HP 5 s . N - . . .
I’énergie et en méme temps améliorer la consommation nette d’énergie.

Tableau 1.3 : Considérations sur I’exportation d’énergie .
Ce tableau est base sur les sections référencées.

1.1.2.3 Flux de volume de gaz d’échappement élevés

Les principaux polluants émis dans I’air sont le NOx, SOz, HF et la poussiére (se reporter a nouveau au
Tableau 1.1). Cependant, I’évaluation des émissions de sources variées nécessite de prendre en compte le
flux de volume d’émissions réel, qui peut différer de maniére importante d’une source a ’autre. Pour
donner une impression, le Tableau

1.4 présente quelques exemples de flux de volume d’émissions.

Source Flux de volume Unité
Mise en billes, productions diverses 90000 — 2000000 x

Autres sections de finition, productions diverses 92000 — 340000

Gaz de fin des usines d’acide nitrique 20000 — 300000 x

Gaz de fin des usines d’acide sulfurique 25000 — 125000 x Nms/heure
Digestion de roche phosphatée 8000 — 25000

]()Sesnf’/bTrggS:ur, et convoyeur a courroie compris 25000

Conduit de la section d’urée de synthése 420

x[154, TWG sur LVIC-AAF, 2006]

Tableau 1.4 : Exemples pour les flux de volumes d’émissions
Les exemples sont pris de ce document

1.1.2.4 Sous produits en grand volume

Les sous-produits en grand volume suivants sont générés :

. phosphogypse de la production de H3POs

. acide fluosilicique d’épuration des gaz d’échappement contenant du HF ou SiF4, pertinent dans
toutes les activités qui comprennent la digestion de roche phosphatée et la production de HF.

. anhydrite de la production de HF.

Par exemple, 4 — 5 tonnes de phosphogypse sont générées par tonne de P20s fabriqué lors de la production
de H3POa4. Par conséquent, si la capacité de production de 1I’Europe (2,25 Mtonnes par an d’apres le



tableau 5.1) pour le processus humide était completement utilisée, environ 9 — 11 Mtonnes par an de
phosphogypse seraient générées.

Tous ces sous-produits en grand volume montrent un certain potentiel pour leur valorisation, mais les frais
de transport, contamination avec des impuretés et la concurrence avec, par exemple, les ressources
naturelles, limitent la mise fructueuse sur le marché. Par conséquent, des sur plus de volumes sont
¢éliminés, par exemple par mise en décharge.

en ce qui concerne 1’élimination et la valorisation du phosphogypse, voir Section 5.4.13.

En ce qui concerne le recyclage et la valorisation de 1’acide fluosilicique, voir Sections 5.4.7, 6.4.4 et
10.4.3.

En ce qui concerne la valorisation d’anhydrite, voir Section 6.4.3.

1.1.2.5 Problémes dus aux impuretés dans les matiéres premiéres

Les matiéres premicres ayant pouvant importer des composés non désirés dans 'usine de LVIC-AAF
sont :

. roche phosphatée (voir Section 5.2.2.1.1)
. fluor-spath (voir Section 6.2.2)
. H2SOs4, par exemple qualité technique des industries non ferreuses, aussi connues sous le nom d’

« acide fatal » (voir Sections 5.2.2.1.2 and 10.2.2).

Ces impuretés affectent la qualité des produits et des sous-produits, augmentent les concentrations en
polluant dans les gaz bruts (par ex. NOx et HF) ou peuvent causer des nuisances odorantes.

Il existe un probléme, celui de la radioactivité dans différentes roches phosphates (voir aussi le Tableau
5.4 et le Tableau 5.8) et les aspects sanitaires et de sécurité qui découlent d’une telle radioactivité. La
roche phosphatée est le produit de base pour la production de H3POs, SSP, TSP et phosphate présent dans
les engrais multi nutritifs. Elle a une radioactivité naturelle. Cependant, les niveaux de radioactivité
mesures sont considérés comme étant plus faible que les niveaux de fond [154, TWG sur LVIC-AAF,
2006].

En ce qui concerne la sélection de la roche phosphatée, voir les Sections 5.4.9 et 5.4.10.

1.1.2.6 Problémes de sécurité

Il faut faire particuliérement attention aux problémes de sécurité provenant de la production des engrais,
qui pourrait conduire a des effets environnementaux indésirables.

Des situations dangereuses peuvent étre la conséquence d’un stockage, d’un chargement et d’une
utilisation inappropriés de certaines mati¢res premiéres et en particulier des composés contenant de 1’azote

(tels que I’ammoniaque et 1’acide nitrique). Pour plus d’information sur le stockage et le chargement, voir
[5, European Commission, 2005].

Urée

Les sources typiques d’émissions d’ammoniaque dans la phase de synthése sont des courants d’air non



condensables depuis les sections de recyclage de I’ammoniaque et les séparateurs. Ces courants d’air de
processus sont le résultat de gaz inertes présents dans le CO2, et de I’air de passivation ajouté pour
empécher la corrosion. Ces courants d’air de processus sont composés d’hydrogeéne (Hz), d’oxygéne (O2),
d’azote (N2) et dans la plupart des cas d’ammoniaque (NH3) et de dioxyde de carbone (CO2). Des
quantités spécifiques de Hz, O2 et NH3 peuvent conduire a la formation d’un mélange de gaz explosif. Le
risque peut étre réduit par la combustion catalytique de H2 présente dans la charge de CO2 pour des valeurs
inférieures & 300 ppm ou par dilution des courants d’air avec le CO2 ou N2 [154, TWG on LVIC-AAF,
2006].

Voir la Section 8.4.5 pour le nettoyage str du NHs des gaz inertes.

Engrais NPK a base de AN ou AN

La décomposition autonome (SSD) est le phénoméne qu’un engrais contenant du nitrate commence
localement a se décomposer et cette décomposition se propage dans toute la masse sans davantage de
chaleur externe (cependant, dans la plupart des cas, elle commence avec une certaine source de chaleur
externe). La SSD d’AN a pression atmosphérique nécessite une matrice stable, sur laquelle a lieu la
réaction d’AN fondu, et un catalyseur. L’ AN ne présente pas de SSD par lui-méme. Un certain nombre de
matériaux ont un effet catalytique fort sur la SSD d’AN ou de matériaux contenant de I’AN, y compris les
acides, le chlorure, les matériaux organiques, les chromates, les dichromates, certains métaux (tels que le
zine, le cuivre et le plomb) et les sels de manganése, cuivre et nickel. Certains engrais NPK a base d’AN
remplissent aussi les deux pré-requis (matrice stable et catalyseur), rendant possible la SSD de ces engrais.
Cependant, la SSD des NPK ne conduit pas a une explosion. Le SSD peut conduire au rejet de grandes
quantités de gaz et de vapeurs toxiques (tels que du NOx jusqu’a 300 fois le volume de I’engrais solide).
Ceci pourrait en théorie conduire a une explosion physique quand les gaz ne peuvent pas s’échapper d’un
objet fermé.

Apres solidification du nouvel engrais, le développement de chaleur est dans certains cas toujours assez
¢élevé. Quelques jours apres la solidification, une partie des engrais (par ex. le SSP et le TSP) est toujours
en train de durcir. Certains des procédés ayant lieu lors du durcissement sont exothermiques (par ex. la

neutralisation). En général, la température augmente de moins de 10°C [154, TWG sur LVIC-AAF, 2006].

Voir la Section 9.2.2 sur les problémes de sécurité de la production de AN.

Dépdbts de AN dans les usines de HNO3

Pour des soucis de sécurité liés aux dépots de AN dans les usines de HNO3, voir les Sections 3.4.1, 3.4.10,
34.11et3.5.



1.2 Sites de production intégrée

1.2.1 Apercgu

La figure 1.4 donne un apergu des limites et des liens entre les industries LVIC-AAF. Par conséquent, ce
n’est pas une surprise si une combinaison appropriée de productions (et pas seulement la production

d’engrais) est souvent réalisée sur un site intégré.

Au-dela des forces motrices économiques, ’intégration offre divers avantages environnementaux :

. plus d’options pour recycler efficacement les flux de matériaux

. partage efficace de I’équipement, par ex. le vaporisateur de NHs

. génération et utilisation efficace des utilités

. intégration a chaleur accrue

. partage efficace des installations de traitement, par ex. la neutralisation ou le traitement
biologiques des eaux usées

. stockage réduit d’encombrants et, par conséquent, moins d’émissions provenant du stockage

. chargement/déchargement réduit de matiéres premieres, et par conséquent, moins d’émissions
provenant du chargement/déchargement

. plus d’options pour le recyclage des condensats, des eaux de processus et d’épuration, qui, a

terme, peuvent permettre 1’utilisation de liquides d’épuration plus efficaces, par ex. acides plutot
que de I’eau

. moins de transport, réduisant les émissions dans 1’air et le risque d’accident majeurs.
0Cependant, ces avantages sont partiellement compensés par les considérations suivantes :

. I’intégration pourrait diminuer la flexibilité opérationnelle

. des problémes dans une usine pourraient affecter d’autres usines

. des arréts pour la maintenance pourraient causer des arréts des processus subordonnés
. I’intégration augmente les besoins en gestion, en controle et en logistique.

1.2.2 Quelques exemples

Seulement des trés grands sites de production de toutes la gamme des engrais. Typiquement, un site
intégré est concentré sur la production d’engrais a base d’azote (ou AN) ou des engrais phosphatés. Les
Figure 1.1, Figure 1.2 et Figure 1.3 présentent des exemples typiques pour des portefeuilles et des
capacités relatives de productions d’usines a base d’azote et a base de phosphate.



L’urée est produite uniquement lorsqu’elle est intégrée avec une usine d’ammoniaque. L’usine
d’ammoniaque fournit I’apport nécessaire (NH3 et CO2, méme dans le rapport molaire requis) et pourrait
aussi, si congue pour I’exportation d’énergie, contribuer aux besoins en vapeur de ’usine d’urée. Pour
plus de détails sur la production de 1’urée, voir la Section 8.2. Pour avoir un exemple d’intégration de
production de HNO3 avec I’AN, voir la Section 1.4.1. Un exemple avancé de la production intégrée est
I’opération d’une usine « ODDA » pour la fabrication de NPK par la voie nitrophosphatée (voir Section
7.2.2.1). A cause des matériaux de base requis et de la génération de sous-produits, la voie
nitrophosphatée est généralement réalisée quand elle est intégrée avec la production d’ammoniaque, de
HNOs et de CAN. L’ammoniaque liquide est aussi utilisée pour refroidir économiquement la section
d’acide nitrophosphorique. Pour plus de détails sur la voie nitrophosphatée, voir la Section 7.2.

Une autre combinaison typique est la production de H2SO4 et de H3PO4. Le H2SO4 produit est utilisé
comme une matiere premiére pour le H3POuset, de plus, I’énergie disponible de 1’usine d’acide sulfurique
est utilisée pour générer de ’¢lectricité dans les turbines a vapeur et pour concentrer du H3POs4 faible en
des concentrations intermédiaires dans une section d’évaporation sous vide. La production de H2SO4 peut
aussi étre intégrée a la production de métaux non ferreux (cuivre, plomb ou zinc), la production de TiO2
ou aux industries de produits chimiques organiques via le recyclage des acides usagés, par ex.
provenant des nitrations et de la sulfonation.

1,6

1,6 +—|

1,4 +—

1,2 —

11|

0,8 —

0,6 —

0.4 +—

0,2 +—

0 | | | | | -

Acide nitrique Ammoniaque AN CAN Urée UAN Méthanol  Dioxyde de Carbone

Kelarlve proauction capacity (ammonia = 1)

Capacité relative de production (ammoniaque = 1)

Figure 1.1: Exemple A pour des capacités de portefeuille et relatives d’un site d’engrais a base d’azote.
L’usine en exemple produit aussi d’autres produits chimiques, tels que du formaldéhyde d’urée, solution
aqueuse de formol et du sulfate d’aluminium.
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Figure 1.2: Two examples for portfolio and relative capacities of phosphate-based fertiliser sites

The example plant on the left also produces AlF,

Figure 1.2 : Deux exemples de capacités de portefeuille et relatives de sites d’engrais a base de phosphate.
L’usine en exemple sur la gauche produit aussi du AIF;

Capacité relative de production (acide phos. =1)

Capacité relative de production (SSP =1)

08

0,6 +—
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Relative production capacity (ammonia =1)

0 . . . T T
Nitric acid Ammonia CAN NPK Urea UAN solution

Figure 1.3: Example B for portfolio and relative capacities of a nitrogen-based fertiliser site
The example plant produces melamine and CO; on the same site

Figure 1.3 : Exemple B pour des capacités de portefeuille et relatives d’un site d’engrais a base d’azote.
L’usine en exemple produit aussi de la mélamine et du CO2 sur le méme site
Capacité relative de production (ammoniaque = 1)

Acide nitrique Ammoniaque CAN NPK Urée Solution d’'UAN
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Figure 1.4 : Apercu des limites et des liens entre les industries LVIC-AAF

La figure est basée sur [9, Austrian UBA, 2002, 107, Kongshaug, 1998].

Pour une explication des abréviations, voir la Section 13 « Glossaire ».

»uniquement avec la production de NPK en utilisant la voie nitrophosphatée

»pas typiquement produit sur les sites d’engrais

»pas décrit dans ce document

»]le CN est du Ca(NOa)2, et est produit alternativement par la neutralisation du HNQOs avec la chaux (pas décrit
dans ce document)

1.2.3 Apport en vapeur et électricité

L’usine d’engrais azotés est un consommateur particuliérement important en énergie pour atteindre les
exigences variées en chauffage et en énergie mécanique pour faire fonctionner différents équipements,
tells que des compresseurs, des pompes et des ventilateurs. Souvent, les plus gros équipements sont
entrainés par des turbines a vapeur et les plus petits par des moteurs électriques.

L’énergie électrique provident du réseau public ou générée sur site.

La vapeur est fournie par des installations de chaudiere, des chaudicres de cogénération ou est produite
dans des chaudiéres de récupération de chaleur utilisant 1’énergie de la production d’ammoniaque, de
’acide nitrique ou de I’acide sulfurique.

Pour plus d’information sur la génération de vapeur et I’énergie électrique, voir [10, European
Commission, 2005].

1.2.3.1 Turbines a vapeur et réseau de vapeur

La Figure 1.5 présente un exemple d’'un systtme de vapeur (ou réseau de vapeur) dans une usine

d’engrais. La vapeur extraite des turbines est utilisée pour fournir de la vapeur de processus a des
pressions requises. Des exemples importants d’équipement fonctionnant par turbine a vapeur sont :

. le compresseur de gaz de synthése de 1’'usine d’ammoniaque

. les compresseurs de réfrigération

. le compresseur de CO2 de 1’usine d’urée

. les compresseurs d’air du briileur de soufre dans les usines d’acide sulfurique.

Les turbines a condensation (en Figure 1.5 indiquées par une croix) sont utilisées pour équilibrer la charge
sur les différents collecteurs de vapeur. La réduction de pression sans générer d’électricité est
généralement évitée, cependant, pour gérer les désadaptations en énergie/vapeur, les conditions de
démarrage et les urgences, un systéme de réduction de pression et de désurchauffage (« vanne PRDS »)
est installé.



107.9 bar/ 510 °C

'G-= steam turbine

43.7 bar / 381 °C to consumers or export

7.9 bar to consumers

G e

3.4 bar to consumers

Turbine condensate

Figure 1.5: Example for a steam system (or steam grid) on a fertiliser plant

In this example, 360 tonnes/hour steam are provided by the ammonia plant.

The fisure is based on [163, Haldor Topsoe, 2001]

Figure 1.5 : Exemple d’un systéme de vapeur (ou réseau de vapeur) dans une usine d’engrais.
dans cet exemple, 360 tonnes/heure de vapeur sont fournies par I’usine d’ammoniaque.
La figure est basée sur [163, Haldor Topsoe, 2001]

= turbine a air

43,7 bar / 381 °C vers les consommateurs ou exporté

7,9 bar vers les consommateurs

3.4 bar vers les consommateurs

Condensit de turbine

1.2.3.2 Exportateurs et consommateurs sur un site de production intégré

Le Tableau 1.5 présente un apercu des exportateurs et consommateurs nets d’énergie dans un site de

production intégrée.

Potentiel a
Pexportation,
selon la
conception

Potentiel pour le
fonctionnement Consommateurs
autothermique

Exportateurs




NH3

Urée

évaporation de H3PO4

Digestion de roche

NH;3 phosphatée (pour évaporation d’AN
H2504 , HsPOu, SSP/TSP,
Neutralisation/Eva NPK) HF
HNOs poration d’AN
Granulation d’AN meulage de roche

Sections de finition
(granulation, mise en
billes, séchage,
refroidissement)

Tableau 1.5 : Apercu d’exportateurs nets et de consommateurs nets d’énergie sur un site intégré

1.3  Apercu des niveaux d’émissions et de consommations




Pour les émissions provenant de production spécifique, veuillez aller en Section X.3 de ce document.

14 Techniques communes a prendre en compte dans la
détermination des MTD

Cette section expose les techniques considérées généralement comme ayant le potentiel pour réaliser un
niveau élevé de protection environnementale dans les industries dans le cadre de la portée du document.
Les systémes de management, les techniques de processus intégré et les mesures de fin de conduit sont
compris, mais une certaine quantité de chevauchement existe entre ces trois lors de la recherche du résultat
optimum.

Les procédures de prévention, contréle, minimisation et recyclage sont considérées ainsi que la
réutilisation des matériaux et de I’énergie.

Des techniques peuvent étre présentées séparément ou comme combinaisons pour atteindre les objectifs
d'IPPC. L’annexe 1V de la Directive énumeére un certain nombre de considérations générales a prendre en
considération alors que le déterminant des MTD et des techniques dans ce chapitre adressera une ou
plusieurs de ces considérations. Autant que possible une structure standard est employée pour décrire
chaque technique, pour permettre la comparaison des techniques et une évaluation objective contre la
deéfinition de la MTD donnée dans la directive.

Le contenu de cette section n’est pas une liste exhaustive des techniques et d’autres peuvent exister ou étre
développées et qui peuvent étre tout aussi valables dans le cadre des MTD.

Généralement, une structure standard est utilisée pour cerner chaque technique, tel que présenté dans le
Tableau 1.6 :

Type d’information considéré Type d’informations incluses

Description Description technique de la technique

Principaux impacts environnementaux a soulever par la technique
) ) (processus ou abattement), y compris les valeurs d’émission
Avantages environnementaux réalisés réalisées et les performances d’efficacité. Avantages
environnementaux de la technique comparés a d’autres

Tout effet secondaire et inconvénient provoqué par l'exécution de
Effets cross média la technique. Détails sur les problémes écologiques de la technique
comparée a d'autres

données de performance sur les émissions/déchets et
consommation (maticéres premieres, eau et énergie). Tout autre
information utile sur la maniére d’opérer, de maintenir et contrdler
la technique, y compris les aspects de sécurité, les contraintes
d’efficacité opérationnelle de la technique, la qualité de rendement,
etc.

Données opérationnelles

considération des facteurs impliqués pour 1’application et le
Applicabilité rattrapage de la technique (par ex. disponibilité de place, spécifique
au processus)

Les informations sur les cofts (investissement et opération) et toute
épargne possible (par ex. consommation de matiére premicre
réduite, frais liés aux déchets ) et aussi par rapport a la capacité de
la technique

Données économiques




Raisons pour I’exécution de la technique (par ex. autre 1égislation,

Force motrice pour I’exécution e i .
pour bexeeu amélioration de la qualité de production)

Références a des ouvrages et usines Ouvrage pour plus d’informations détaillées sur la technique
exemples Référence a une usine ou l'on recense l'utilisation de la technique.

Tableau 1.6 : Information détaillée sur chacune des techniques décrites dans cette section

1.4.1 Augmentation de l'intégration de processus (1)

Description

Dans I'usine exemple, 1’intégration de 1’usine d’acide nitrique et d’AN a augmenté (pour un apercu de la

production d’acide nitrique, voir la Section 3.2 ; pour un apercu de la production d’AN, voir la Section
9.2). Les mesures suivantes ont été réalisées :

. le NH; gazeux (surchauffé) est une matiére premiére commune, les deux usines peuvent partager
un vaporisateur de NHs fonctionnant avec de la vapeur de processus provenant d’une usine d’AN.

. la vapeur LP disponible dans une usine d’AN peut étre utilisée pour chauffer 1’eau d'alimentation
de chaudiére de 43°C a environ 100°C via deux échangeurs de chaleur (voir figure 1.6)

. L’eau d’alimentation de chaudiere chaude peut alors étre utilisée pour préchauffer le gaz de fin de
I’usine d’acide nitrique.

. le condensat de processus provenant de ’usine d’AN est recyclé vers la colonne d’absorption de

I’usine d’acide nitrique.

ANO Process sieam neadaer

HP steam
ANS nitric
i S‘te.am acid heater
purification
QW
Make-up 43°C Heat 60 °C _ Heat 100 °C
BFW exchange exchange
eau

d’alimentation de
chaudiere froide

provenant du
préchauffeur de
gaz de fin

Figure 1.6 : Chauffage de I’eau d’alimentation de chaudiére avec la vapeur de I’usine d’AN
[140, Peudpiéce, 2006]

Avantages environnementaux réalisés



. efficacité énergétique accrue
. émissions réduites dans ’eau
. économies dans 1’eau déminéralisée.

Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles
Aucune information fournie.
Applicabilité

Généralement applicable. Spécialement applicable ot les processus sont interdépendants de toute fagon.
Cependant, les options pour 1I’amélioration dépendront du cas particulier.

Dans un site intégré, il faut considérer que les changements dans une usine peuvent affecter des
paramétres d’autres usines. Ceci s’applique aussi aux changements des forces motrices environnementales
[154, TWG sur LVIC-AAF, 2006].

Données économiques

Avantages en colt via :

. efficacité énergétique accrue
. moins de consommation d’eau déminéralisée
. investissement plus faible en utilisant un vaporisateur d’ammoniaque commun

Dans I’exemple, des économies en cofits de fonctionnement de plus de EUR 1 000 000/an sont réalisés.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en colts et émissions réduites dans 1’eau.

Références a des ouvrages et usines exemples

[140, Peudpiece, 2006], Grande Paroisse, Rouen

1.4.2 Augmentation de l'intégration de processus (2)
Description

Dans le site d’engrais en exemple, les gaz d’arrét des décomposeurs primaires et secondaires de 1’usine
d’urée contiennent du NHs et du CO2. Dans la configuration précédente :

. apres retrait du COz2de la solution de MEA, le NH3 était recyclé vers le processus. Pour le
recyclage, les vapeurs de NH3 sont refroidies et comprimées a 18,6 bar en utilisant des condensateurs



refroidis a I’eau et deux compresseurs & mouvement alternatif

. en méme temps, dans 1’usine de NPK, le NH3a 0 °C est prélevé du stockage et vaporisé a 5,9 bar
en utilisant la vapeur LP et utilisée pour la neutralisation du H3POa.

Dans la nouvelle configuration, le NH3 est comprimé a 5,9 bar seulement dans la section de 'urée et
ensuite exporté depuis la section de 1’urée vers celle du NPK.

Avantages environnementaux réalisés

. consommation réduite de 1’énergie €lectrique pour la compression
. économies de LP

Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable. Cependant, les options pour I’amélioration dépendront du cas particulier.

Dans un site intégré, il faut considérer que les changements dans une usine peuvent affecter des
paramétres d’autres usines. Ceci s’applique aussi aux changements des forces motrices environnementales
[154, TWG sur LVIC-AAF, 2006].

Données économiques

Avantages en colt. Délai de remboursement : 2 mois.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en colt.

Références a des ouvrages et usines exemples

[173, GreenBusinessCentre, 2002]

1.4.3 Gestion du surplus de vapeur
Description

De la vapeur a différentes pressions est utilisée et générée dans un site de production intégrée pour les
besoins de chauffage et pour le fonctionnement de divers équipements mécaniques. Selon le site de



production spécifique, un surplus de vapeur pourrait étre généré. Ceci est géré selon les priorités
suivantes :

1.généralement, évite la réduction de pression sans utiliser d’énergie

2.essaie et ajuste tout le systéme de vapeur afin de minimiser la génération du surplus de vapeur en
minimisant 1’ensemble de la consommation

3.utilisation du surplus de vapeur sur site et hors site

4.comme derniére option, utilisation de la vapeur pour la génération uniquement d’énergie électrique, si
les facteurs locaux empéchent 1’utilisation du surplus d’énergie thermique sur site et hors site.

Pour un exemple d’utilisation de vapeur LP pour le refroidissement, voir la Section 9.4.2 « Recyclage de
la chaleur résiduelle pour le refroidissement de 1’eau de processus ».

Avantages environnementaux réalisés

* consommation d’énergie réduite.

Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

Données économiques

Aucune information fournie, mais des avantages de cofits peuvent tre supposés.

Force motrice pour I’exécution

Consommation d’énergie réduite et avantages en cots.

Références a des ouvrages et usines exemples

[154, TWG sur LVIC-AAF, 2006]

1.4.4 Remplacement des anciennes vannes PRDS

Description



La réduction de pression de la vapeur sans générer d’électricité est généralement évitée, cependant, pour
gérer les désadaptations en énergie/vapeur, les conditions de démarrage et les urgences, un systéme de
réduction de pression et de désurchauffage (« vanne PRDS ») est installé.

Les anciennes vannes PRDS nécessitent d’étre entretenues avec un débit minimum de 150 kg/heure, de
sorte que la vanne s’ouvre immédiatement dés que nécessaire. Ce débit a causé 1’érosion de 1’intérieur de
la vanne conduisant a un débit de vapeur encore plus élevé, et a résulté pour finir a un soutirage continu de
la vapeur.

Le nouveau systéme PRDS avec des vannes a trainée nécessite uniquement un débit de 20 kg/heure pour
assurer une ouverture rapide et 1’érosion est réduite de maniére drastique.

Avantages environnementaux réalisés

. consommation d’énergie réduite.

Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

Données économiques

Avantages en colt. Délai de remboursement : 8 mois.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en coft.

Références a des ouvrages et usines exemples

[173, GreenBusinessCentre, 2002]

1.4.5 Optimisation/entretien de pompes a vide
Description

Diverses pompes a vide sont utilisées dans un site de production d’engrais. Le choix de la bonne taille et



I’entretien sont essentiels pour permettre un fonctionnement efficace.

Dans I’exemple, deux pompes a vide d’une capacit¢ de 500 mvheure et 0,3 bar a vide étaient en
utilisation, une d’elles avec une vanne d’étranglement. La capacité a diminué a cause de I’usure inégale et
on a découvert que les joints de ligne de vide fuyaient. Aprés I’entretien, le vide est produit avec
seulement une pompe.

Avantages environnementaux réalisés

. consommation d’énergie réduite
. dans le simple exemple, une économie de 15 kW a été atteinte.

Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

Données économiques

Avantages de colits supposés.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en colt.

Références a des ouvrages et usines exemples

[173, GreenBusinessCentre, 2002]

1.4.6 Bilans massiques

Description

Les bilans massiques sont des outils importants pour la compréhension d’un site de production complexe
et le développement des priorités pour les stratégies d’amélioration. Les bilans massiques pour les

¢éléments suivants sont pris en compte :

. nutriment : azote (par ex. matiéres premiéres, produits, émissions de NHs, liqueurs d’épuration)
. nutriment : P2Os (par ex. matieres premiéres, produits, émissions de poussiere, phosphogypse)



. vapeur (y compris les pressions et les températures)

. eau (par ex. eau d’alimentation de chaudiére, eau de refroidissement, condensats, liqueurs
d’épuration)

. COz2 (pour un exemple, voir le Tableau 1.7)

. apport de matiére premiere (par ex. ’utilisation de la chaux provenant de la conversion de CNTH

pour la production de CAN).

Production x
Apport x Pour
réutilisat Rejet
ion
provenant du
. . 2039 chauffage
Usine d’ammoniaque 1
348.8
provenant du
729 chauffage
Usine d’ammoniaque 2 75.8 P rovepant de la
désorption de CO2
97.2
usine de CO2 571
usine d” ODDA 63.1 5.7
usine d’urée 279.1
usine de mélamine 66.9 25.1
Total rejeté 383.4

niveaux x dans 1 000 tonnes de COz2 par an

Tableau 1.7 : Exemple pour un équilibre en CO2
Ce tableau est base sur la figure 4 du [9, Austrian UBA, 2002]

Un exemple d’équilibre en eau pour la production d’engrais NPK est présenté dans [9, Austrian UBA,
2002].

Avantages environnementaux réalisés

» permet le développement de stratégies améliorées.

Effets cross média
Aucun supposé possible.
Données opérationnelles

Aucune information fournie.




Applicabilité

Généralement applicable.

Données économiques

Des cofits supplémentaires pour la surveillance et 1’établissement/maintien des données fixées. Avantages
en colits des améliorations mis en ceuvre.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en colt.

Références a des ouvrages et usines exemples

[9, Austrian UBA, 2002]

1.4.7 Recyclage du NOx des gaz d’échappement

Description

Dans l'usine en exemple (production d’explosifs), le NOx est recyclé des gaz d’échappement de la
réaction, des réservoirs d’alimentation, de centrifugeuse et tampons par €puration (voir Figure 1.7). Les
trois premicres tours d’absorption fonctionnent avec de 1’eau, la derniére avec du H202. Le H202 est utilisé

pour oxyder le NO :

NO + NO2+2H202 — 2HNOs3 +H20

2NO2+H202 — 2HNO3

Ceci améliore ’efficacité d’absorption de maniere drastique et le NOx émis comprend >98 % NO-.
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Figure 1.7 : Recyclage du NOx des gaz d’échappement avec une cascade d’épurateurs
émissions dans I’air

gaz d’échappement chargés en NOx

HNO3 a 55% pour réutilisation

épurateur

Avantages environnementaux réalisés

. Recyclage efficace du NOx des gaz d’échappement
. des niveaux d’émission de 113 — 220 mg/Nm’ ont été réalisés.

Effets cross média

Consommation d’énergie et de H202

Données opérationnelles

Données opérationnelles de I’exemple :

. débit de volume vers la cascade d’épurateurs : 7 700 m*/heure
. moyen d’épuration dans le dernier épurateur : H202a 15 %.
Applicabilité

Spécialement applicable dans les cas ou méme les systemes d’épuration sophistiqués ne réalisent pas des
niveaux d’émissions comparables. Cependant, les seules informations fournies sur 1’application de H20:
pour le recyclage du NOx dans les industries LVIC-AAF concernent la fabrication d’acide nitrique, voir la
Section 3.4.10.



Données économiques

Aucune information spécifique fournie. Des colits supplémentaires en H202, des avantages issus du
recyclage des composés N.

Force motrice pour I’exécution

Voir « Avantages environnementaux réalisés »

Références a des ouvrages et usines exemples

[15, Ullmanns, 2001, 153, European Commission, 2006]. Deux exemples d’usines (production
d’explosifs) appliquent cette technique pour le recyclage du NOx de divers gaz d’échappement.

1.4.8 Techniques décrites ailleurs dans ce document
Description

Une certain nombre de techniques pris en compte pour la détermination de MTD de produit spécifique ont
un potentiel pour une applicabilité plus large dans les industries LVIC-AAF :

. Section 2.4.6 « Audits énergétiques »

. Section 2.4.7 « controle avancé de processus »

. Section 2.4.10 « RNCS au niveau du reformeur primaire »

. Section 2.4.12 « Préchauffage de 1’air de combustion »

. Section 2.4.23 « Brileurs de NOx faible »

. Section 3.4.9 « Réduction catalytique sélective de NOx (RCS) »

. Section 4.4.13 « Maintien de I’efficacité d’échangeurs de chaleur »
. Section 8.4.13 « Surveillance des paramétres de performance clés ».

Avantages environnementaux réalisés

Voir les sections référencées.

Effets cross média

Voir les sections référencées.



Données opérationnelles

Voir les sections référencées.

Applicabilité

Voir les sections référencées.

Données économiques

Voir les sections référencées.

Force motrice pour I’exécution

Voir les sections référencées.

Références a des ouvrages et usines exemples

Voir les sections référencées.

1.4.9 Outils de gestion environnementaux
Description

La meilleure performance environnementale est généralement réalisée par I’installation de la meilleure
technologie et son fonctionnement de la maniere la plus efficace et la plus rentable. Ceci est reconnu par la
définition des « techniques » par la Directive IPPC comme « tant la technologie utilisée que la maniére
selon laquelle I’installation est congue, construite, entretenue, exploitée et déclassée ».

Pour les installations IPPC un Systéme de Gestion de I’Environnement (EMS) est un outil que les
opérateurs peuvent utiliser pour soumettre ces problémes de conception, constructions, entretien,
exploitation et déclassement d'une manicre systématique et démontrable. Un EMS comprend la structure
organisationnelle, les responsabilités, pratiques, procédures; processus et ressources pour le
développement, la mise en ceuvre, 1’entretien, la révision et la contrdle de la politique environnementale.
Les outils de gestion de I’environnement sont des plus efficaces et rentables ou ils sont une partie
inhérente de I’ensemble de la gestion et de I’exploitation d’une installation.

Dans I’Union Européenne, de nombreuses organisations ont décidé volontairement de mettre en oeuvre
des systémes de gestion de 1’environnement basé sur ’EN ISO 14001:1996 ou I’'UE Eco-gestion et le
schéma d’audit EMAS. L’EMAS comprend les exigences du systéme de gestion de ’EN ISO 14001, mais
met davantage l'accent sur la conformité légale, la performance environnementale et l'implication de
I'employé; il requiert aussi une vérification externe du systeéme de gestion et la validation d'une déclaration
publique environnementale (dans I'EN ISO 14001 I’auto-déclaration est une option a la vérification
externe). Il y aussi de nombreuses organisations qui ont décidé de mettre en place des EMS non
normalisés.

Alors que les deux systémes, normalisés (EN ISO 14001:1996 et SMEA) et non normalisés



(« personnalis¢ ») prennent en principe 1’organisation comme une entité¢, ce document adopte une
approche plus étroite, di au fait que I'entité réglementée sous la directive IPPC est l'installation (tel que
défini dans I'Article 2).

Un systéme de gestion de 1’environnement (EMS) pour une installation IPPC peut contenir les composants
suivants :

(a) définition de la politique d’environnement

(b) planification et établissement d’objectifs et de cibles

(c) mise en ceuvre et opération de procédures

(d) vérification et action corrective

(e) révision du management

(f) préparation d’une déclaration environnementale réguli¢re

(g) validation par un organisme de certification ou un vérificateur externe de I’EMS
(h) prise en compte de la conception pour un déclassement de 1’usine en fin de vie
(1) développement de technologies plus propres

(j) benchmarking.

Ces caractéristiques sont expliquées de maniére plus détaillée dans ce qui suit. Pour des informations
détaillées sur les composants de (a) a (g), qui sont tous inclus dans ’EMAS, le lecteur est renvoyé aux
ouvrages de référence indiqués ci-dessous.

(a) Définition de la politique d’environnement

La direction est responsable de la définition de la politique environnementale pour une installation et
s’assurer qu’elle :

- est appropriée a la nature, a I’échelle et aux impacts des activités

- inclut un engagement en mati¢re de prévention de la pollution et de controle

- inclut un engagement de se conformer a la législation en vigueur applicable a I’environnement et
aux réglementations, et a d’autres exigences auxquelles 1’organisation souscrit

- fournit les grandes lignes pour établir et réviser des objectifs et des cibles en matiére
d’environnement

- est documentée et communiquée a tous les employés

- est disponible pour le public et toutes les parties intéressées.

(b) Planification, c’est-a-dire :

- des procédures pour identifier les aspects environnementaux de ’installation, pour déterminer ces
activités qui ont onto u peuvent avoir des impacts importants sur I’environnement, et pour garder
ces informations a jour

- des procédures pour identifier et avoir acces aux exigences légales et autres auxquelles
I’organisation souscrit et qui sont applicables aux aspects environnementaux de ses activités

- établir et revoir les objectifs et les cibles environnementales documentées, en prenant en compte
les exigences légales et autres et les points de vue des parties intéressées

- établir et mettre a jour réguliérement un programme de gestion de I’environnement, y compris la
désignation de la responsabilité pour atteindre les objectifs et les cibles au niveau de chaque
fonction et niveau concernés ainsi que les moyens et délais selon lesquels ils doivent étre atteints.

(c) mise en ceuvre et opération de procédures

Il est important d’avoir des systémes en plce pour assurer que les procédures sont connues, comprises et



respectées, donc une gestion efficace de I’environnement comprend :
(1) Structure et responsabilité

- définir, documenter et communiquer les roles, responsabilités et autorité, qui comprend la
nomination d’un représentant spécifique de gestion

- fournir les ressources essentielles pour la mise en ceuvre et le contréle du systeéme de gestion
de I’environnement, y compris les ressources humaines et les compétences spécialisées, les
ressources technologiques et financiéres.

(i1) Formation, connaissance et compétence

- identifier les besoins en formation pour s'assurer que tout le personnel dont le travail peut
affecter grandement les impacts environnementaux de l'activité a regu la formation appropriée

(iii) Communication

- ¢établissant les procédures pour la communication interne entre les différents niveaux et
fonctions de I’installation, ainsi que des procédures qui encouragent un dialogue avec les
parties externes intéressées et des procédures pour recevoir, documenter et, la ou c’est
raisonnable, répondre a une communication pertinente des parties externes intéressées.

(iv) Implication de I’employé
- impliquant les employés dans le processus ayant pour but la réalisation d’un niveau élevé de

performance environnementale en appliquant des formes de participation appropriées telle que
le systéme de livre de suggestion ou des groupes de travail basé sur le projet ou des comités

environnementaux.
(v) Documentation
0- établissant et gardant les informations a jour, sur papier et sous format électronique, pour

décrire les éléments essentiels du systéme de gestion et leur interaction, et pour fournir une
direction pour la documentation concernée.
1

(vi) Contrdle efficace des processus

- contrdle adéquat des processus sous tous les modes d’opération, c’est-a-dire la préparation, le
démarrage, fonctionnement de routine, arrét et conditions anormales

- identification des indicateurs de performance clé et méthodes pour la mesure et le contréle de
ces parametres (par ex. débit, pression, température, composition et quantité)

- documentant et analysant les conditions anormales pour identifier les causes originelles et
ensuite les prenant en compte pour assurer que les événements ne se reproduisent pas (ceci
peut étre facilité par une culture « no blame » ou I’identification des causes est plus
importante que 1’attribution du blame aux individus).

(vii) Programme d’entretien

- ¢tablissant un programme structuré pour I’entretien basé sur les descriptions techniques de
I’équipement, les normes etc. ainsi que toute panne de 1’équipement et les conséquences

- soutien du programme d’entretien par des systémes d’enregistrement approprié et diagnostic
test

- attribution claire de la responsabilité pour la planification et I’exécution de I’entretien.



(viii) Prét en cas d’urgence et réponse

- ¢tablir et garder a jour des procédures pour identifier la probabilité des accidents et les
situations d'urgences et les réponses a y apporter; et empécher et réduire les impacts
environnementaux qui peuvent leur étre associés.

(d) vérification et action corrective, c’est-a-dire :
(1) Surveillance et mesure

- ¢établir et garder a jour des procédures documentées pour surveiller et mesurer, réguliérement,
les caractéristiques clé des opérations et activités qui peuvent avoir un impact important sur
I’environnement, y compris I’enregistrement des informations pour tracer la performance, les
contrdles pertinents opérationnels et le respect des objectifs et des cibles environnementaux de
l'installation (voir aussi le document de référence sur le Contréle des Emissions)

- ¢établir et garder a jour une procédure documentée pour évaluer périodiquement la conformité
avec la législation et les réglements environnementaux pertinents.

(i1) Action corrective et préventive

- ¢tablissant et gardant a jour les procédures pour définir la responsabilité et autorité pour
conduire et examiner tout non-respect des conditions permises, autres exigences légales ainsi
que les objectifs et cibles, prenant des actions pour minimiser tous les impacts causés et
initiant et réalisant des actions correctives et préventives qui sont appropriées a I’ampleur du
probléme et proportionnées a I’impact environnemental rencontré.

(iii) Enregistrements

- ¢établir et garder a jour des procédures pour I’identification, ’entretien et la disposition
d'enregistrements environnementaux lisibles, identifiables et tragables, y compris les
enregistrements de formation, et les résultats des audits et révisions.

(iv) Audit

- ¢tablissement et entretien d’un/des programme(s) et des procédures pour les audits de
systemes de gestion environnementaux périodique qui incluent des discussions avec le
personnel, ’inspection des conditions de fonctionnement et de I’équipement et révision des
enregistrements et de la documentation et qui résulte en des rapports écrits, a effectuer de
maniére juste et objective par les employés (audits internes) ou des parties externes (audits
externes), couvrant I’étendue de I’audit, la fréquence et les méthodologies, ainsi que les
responsabilités et besoins des audits et la publication des résultats, afin de déterminer si le
systeme de gestion environnemental se conforme ou pas aux arrangements planifiés et s’il a
été correctement mis en ceuvre en conservé

- réalisation compléte de 1’audit ou cycle d’audit, telle que nécessaire, a intervalles n’excédants
pas trois ans, selon la nature, la taille et la complexité des activités, I’importance des impacts
environnementaux associés, I’importance et 1’urgence des problémes détectés par des audits
précédentes et I’historiques des problémes environnementaux
- les activités plus complexes avec un impact environnemental plus important sont
auditées plus fréquemment

- ayant des mécanismes appropri€s en place pour assurer que les enregistrements des audits
sont suivis



(v) Evaluation périodique de la conformité légale

- revoir la conformité a la 1égislation environnementale applicable et les conditions du/des
permis environnemental détenu par
- la documentation de I'installation de 1’évaluation

(e) révision du management, c’est-a-dire :

- revoir, par la direction, a intervalles qu’elle détermine, le systéeme de gestion de 1’environnement,
pour s’assurer qu'il est toujours convenable, adéquat et efficace.

- s’assurer que les informations nécessaires sont collectées pour permettre au management de
réaliser cette évaluation

- documentation de cette révision

(f) préparation d’une déclaration environnementale réguliére :

- préparer une déclaration environnementale qui fait particuliérement attention aux résultats réalisés
par I’installation par rapport a ces objectifs et cibles. Ceci est régulierement effectué — depuis une
fois par an a moins fréquemment selon I’importance des émissions, la génération de déchets etc.
Ceci considere les besoins d’informations par les parties intéressées et est disponible pour le
public (par ex. sous forme de publications électroniques, bibliothéques, etc.).

Lors de la production d’une déclaration, I’opérateur peut utiliser des indicateurs pertinents de
performance environnementale existants, s’assurant que les indicateurs choisis :

i. donnent une évaluation exacte de la performance de I’installation

ii. sont compréhensibles et sans ambiguité

iil. permettent une comparaison d’une année sur I’autre pour évaluer le développement de
la performance environnementale de I’installation

iv. permettent la comparaison de secteurs, nationaux ou régionaux tel que nécessaire

v. permettent la comparaison des exigences réglementaires telles que nécessaire.

(g) Validation par un organisme de certification ou un vérificateur externe de ’EMS

0- avoir le systeme de gestion, la procédure de I’audit et la déclaration environnementale examiné et
validé par un organisme de certification accrédité ou un vérificateur EMS externe peut, si réalisé
correctement, accroitre la crédibilité du systeme.

1

(h) prise en compte de la conception pour un déclassement de 1’usine en fin de vie

- prendre en compte 1’impact environnemental de 1’éventuel déclassement de 1’unité lors de 1’étape
de conception d’une nouvelle usine, car la prévoyance rend le déclassement plus facile, plus
propre et moins cher.

- le déclassement poses des risques environnementaux pour la contamination du sol (et eaux
souterraines) et génére de grandes quantités de déchets solides. Des techniques préventives sont
spécifiques aux processus mais les considérations générales peuvent inclure:

i.  éviter les structures en sous-sol

ii. incorporer les caractéristiques de démontage

iii. choisir des finitions de surface qui sont faciles a décontaminer

iv  utiliser une configuration d’équipement qui minimise la prise au piege de produits
chimiques et facilite le drainage ou le lavage

v. concevoir des unités flexibles, indépendantes qui permettent une fermeture phasée



vi utilisation de matériaux biodégradables et recyclables la ou c'est possible.

(1) développement de technologies plus propres

0- la protection de I’environnement devrait étre une caractéristique inhérente a toutes les activités de
conception de processus effectuées par un opérateur, puisque les techniques incorporées le plus tot
possible dans les étapes de conception sont plus efficaces et moins chéres. Considérer le développement
de technologies plus propres peut par exemple se produire via les activités ou études de la R&D. Comme
une alternative aux activités internes, les dispositions peuvent étre prises pour se tenir informé - et le cas
¢chéant - commissionner du travail par d'autres opérateurs ou instituts de recherche actifs dans le domaine
concerné.

(j) Benchmarking, c-a-d. :

- effectuer des comparaisons systématiques et réguliéres avec les benchmarks du secteur, au niveau
national ou régional, ainsi que pour I’efficacité énergétique et les activités de conservation de
I’énergie, le choix des matériaux d’admission, les émissions dans 1’air et les évacuations dans
’eau (en utilisant par exemple le Registre Européen des Emissions de Polluants, EPER), la
consommation d’eau et la génération de déchets.

EMS standardisés et non standardisés

Un EMs peut prendre la forme d’un systéme standardisé ou non standardisé. La mise en oeuvre et
I’adhésion a un systéme standardisé internationalement accepté tel que le EN ISO 14001:1996
peut donner une plus grande crédibilit¢ a I’EMS, spécialement quand il est sujet a une
vérification externe correctement réalisée. L’EMAS fournit une crédibilité supplémentaire due a
I’interaction avec le public via la déclaration environnementale et le mécanisme pour assurer la
conformité avec la législation environnementale applicable. Cependant, les systémes non
standardisés peuvent en principe étre tout aussi efficace s’ils sont correctement congus et mis en
ceuvre.

Avantages environnementaux réalisés

La mise en oeuvre d’une adhésion a un EMS met 1’accent sur 1’attention de 1’opérateur sur la
performance environnementale de D’installation. En particulier, I’entretien et le respect de
procédures d’opération claires pour les situations normales et anormales et les lignes associées de
responsabilité devraient assurer que les conditions du permis de l'installation et autres cibles et
objectifs environnementaux sont respectés a tout moment.

Les systemes de gestions de I’environnement assurent typiquement 1’amélioration continue de la
performance environnementale de I’installation. Plus le point de départ est mauvais, plus des
améliorations importantes sur le court terme peuvent étre escomptées. Si I’installation a déja une
bonne performance environnementale d’ensemble, le systéme aidera I’opérateur a garder ce haut
niveau de performance.

Effets cross média

Les techniques de gestion de I’environnement sont congues pour faire savoir I’impact



environnemental d’ensemble, qui se conforme a I’approche intégrée de la Directive IPPC.

Données opérationnelles

Pas d’information spécifique rapportée.

Applicabilité

Les composants décrits plus haut peuvent typiquement &tre appliqués aux installations IPPC. L’étendue
(par ex. le niveau de détail) et la nature du EMS (par ex. standardisé ou non) sera généralement lié¢ a la
nature, la taille et la complexité de ’installation, et la gamme des impacts environnementaux qu’elle peut
avoir.

Données économiques

Il est difficile de déterminer correctement les cotlits et les avantages économiques de
I’introduction et I’entretien d’un bon EMS. Un certain nombre d’études sont présentées ci-
dessous. Cependant, ce ne sont que des exemples et leurs résultats ne sont pas complétement
cohérents. Ils peuvent ne pas étre représentatifs pour tous les secteurs dans I’UE et devraient donc
étre traités avec précaution.

Une étude suédoise réalisée en 1999 a examiné chacune des 360 compagnies certifiées [SO et
enregistrées EMAS en Suede. Avec un taux de réponse de 50%, elle en a conclu, parmi d’autres
choses, que :

- les dépenses pour I’introduction et I’opération de ’EMS sont élevées mais pas déraisonnablement,
épargne dans ce cas les trés petites compagnies On s'attend a ce que les dépenses augmentent dans le
futur.

- on observe un degré plus ¢élevé de coordination et d’intégration du EMS avec les autres systémes de
gestion comme une possible maniére de diminuer les cotts

- la moiti¢ des objectifs et des cibles environnementaux sont amortis en un an par des économies de
cotts et/ou des gains plus élevés

- les plus grandes économies étaient réalisées via une diminution des dépenses en énergie, en traitement
des déchets, et en matériaux bruts

- la plupart des compagnies pensent que leur position sur le marché a été renforcée par I'EMS. un tiers
des compagnies rapporte une augmentation de revenues grace a I’EMS.

Dans quelques Pays Membres, des frais réduits de supervision sont facturés si I’installation a une
certification.

Un nombre d’études montre qu‘il y a une relation inversée entre la taille des compagnies et le cotit de la
mise en ceuvre d’un EMS. Une relation inverse similaire existe pour la période d’amortissement du capital
investit. Les deux éléments impliquent une relation cotit-bénéfice moins favorable pour la mise en place
d’un EMS dans des PME par rapport a de grandes compagnies. Selon une étude suisse, le cotit moyen
pour la construction et 1’opération en ISO 14001 peut varier :

- pour une compagnie de 1 a 49 employés: CHF 64000 (EUR 44000) pour la fabrication d’un
EMS et CHF 16000 (EUR 11000) par an pour son utilisation
- pour un site industriel de plus de 250 employés: CHF 367000 (EUR 252000) pour la



fabrication d’un EMS et CHF 155000 (EUR 106000) par an pour son utilisation

Ces chiffres moyens ne représentent pas forcément le cofit réel pour un site industriel donné car ce cotit
dépend aussi fortement du nombre d'éléments importants (polluants, consommation d’énergie...) et sur la
complexité des problémes a étre étudiés.

Une récente étude allemande (Schaltegger, Stefan et Wagner, Marcus, Umweltmanagement in deutschen
Unternehmen -der aktuelle Stand der Praxis, février 2002, p. 106) montre les cofits suivants pour '[EMAS
pour différentes branches. On peut noter que ces chiffres sont bien plus faibles que ceux de 1’étude suisse
cités plus haut. Ceci confirme la difficulté qu’il y a a déterminer les colts d'un EMS.

Cotit de fabrication (EUR):
minimum 18750
maximum - 75000
moyenne - 50000

Cot de validation (EUR):
minimum 5000
maximum - 12500
moyenne - 6000

Une étude menée par I’Institut Allemands des Entrepreneurs (Unternehmerinstitut/ Arbeitsgemeinschaft
Selbstindiger Unternehmer UNI/ASU, 1997, Umweltmanagementbefragung -Oko-Audit in der
mittelstindischen Praxis - Evaluierung und Ansdtze fiir eine Effizienzsteigerung von
Umweltmanagementsystemen in der Praxis, Bonn.) donne des informations sur les économies moyennes
réalisées par ’EMAS par an et le délai d’amortissement moyen. Par exemple, pour les colits de mise en
place de EUR 80000 ils trouvent des économies moyennes de EUR 50000 par an, correspondant a un délai
d’amortissement d’environ un an et demi. Des cofits externes liés a la vérification du systéme peuvent étre
estimés a partir des conseils publiés par le Forum International d'Accréditation (http:/www.iaf.nu).

Force motrice pour I’exécution

Les systemes de gestion de I’environnement peuvent fournir des avantages, par exemple :

. apercu amélioré des aspects environnementaux de la compagnie

. base améliorée pour la prise de décision

. motivation accrue du personnel

. occasions supplémentaires pour I'amélioration de la réduction des colits opérationnels et de la
qualité du produit

. performance environnementale accrue

. meilleure image de la compagnie

. cotts réduits de responsabilité, d’assurance et de non conformité

. meilleure attraction pour les employés, les clients et les investisseurs

. plus grande confiance des régulateurs, qui pourrait conduire a réduire les erreurs d'inattention
réglementaires

. meilleure relation avec les groupes environnementaux.

Exemple d’usines

Les caractéristiques décrites ci-dessus de (a) a (e) sont des éléments de ’EN ISO 14001:1996 et du
Systéeme de Management Environnemental et d'Audit (SMEA) de la Communauté Européenne, alors que
les caractéristiques (f) et (g) sont spécifiques au SMEA. Ces deux systémes standardisés sont appliqués


http://www.iaf.nu/

dans un certain nombre d’installations IPPC. Par exemple, 357 organisations dans I’industrie chimique et
de produits chimiques de 'UE (NACE code 24) étaient enregistrées SMEA en juillet 2002, la plupart
d'entre elles exploitent des installations IPPC.

Au Royaume Uni, I’Agence de I’Environnement d’Angleterre et du Pays de Galle a mené une étude parmi
les installations réglementées par I'IPC (le précurseur de I'IPPC) en 2001. Elle montrait que 32% des
répondants étaient certifiés ISO 14001 (correspondent & 21% de toutes les installations IPC) et que 7%
étaient enregistrés SMEA. Tous les travaux de ciment au Royaume Uni (environ 20) sont certifiés ISO
14001 et la majorité sont enregistrés SMEA. En Irlande, ou I’établissement d’un EMS (pas nécessairement
d’une nature standardisée) est nécessaire pour les licences IPC, on estime que 100 sur environ 500
installations licenciées ont établi un EMS selon I’ISO 14001, et les 400 autres installations ont opté pour
un EMS non standardisé.

Ouvrage de référence

(Réglementation (CE) No 761/2001 du parlement européen et du conseil permettant la
participation volontaire par les organisations dans un systéeme de management environnemental et
d’audit de la Communauté (SMEA), 0J L 114, 24/4/2001,

http://europa.eu.int/comm/environment/emas/index_en.htm)

EN ISO 14001:1996, http://www.iso.ch/iso/en/is09000-14000/is014000/is014000index.html ;
http://www.tc207.0rg)



http://www.tc207.org/
http://www.iso.ch/iso/en/iso9000-14000/iso14000/iso14000index.html
http://europa.eu.int/comm/environment/emas/index_en.htm
http://europa.eu.int/comm/environment/emas/index_en.htm

1.5 MTD communes

Pour la compréhension de cette section et de son contenu, on renvoie 1’attention du lecteur a la préface de
ce document et en particulier a la cinquieme section de la préface. « Comment comprendre et utiliser ce
document ». Les techniques et les niveaux d'émission et/ou de consommation, ou gamme de niveaux,
présentés dans ce chapitre ont été évalués via un processus itératif impliquant les étapes suivantes :

. identification des problémes environnementaux clé pour ce secteur

. examen des techniques les plus pertinentes pour soulever ces problémes clé

. identification des meilleurs niveaux de performance environnementale sur la base des données
disponibles dans 1'Union Européenne et dans le monde entier.

. examen des conditions sous lesquelles les niveaux de performance étaient réalisés; tels que les
olts, les effets cross média et les principales forces motrices impliquées dans la mise en ceuvre des
techniques.

. sélection des meilleures techniques disponibles (MTD) et des niveaux d'émissions et/ou de

consommation associés pour ce secteur en général, le tout en conformité avec l'article 2(11) et
I'annexe IV de la Directive.

L'avis d'expert formulé par le Bureau européen IPPC et le Groupe de Travail Technique compétent
(TWG) a joué un rdle-clé dans chacune de ces étapes et dans la mani¢re dont ces informations sont
présentées ici.

Sur la base de cette évaluation, ce chapitre présente les techniques, et dans la mesure du possible, les
niveaux d'émissions et de consommations associés a la mise en ceuvre des MTD, que 1'on juge pertinents
pour le secteur dans son ensemble et qui, dans de nombreux cas, reflétent les performances actuelles par
certaines installations dans ce secteur. Lorsqu'on présente des niveaux d'émissions ou de consommations
«associés aux meilleures techniques disponibles », il s'agit de niveaux représentant la performance
environnementale, qu'il est possible d'envisager comme résultat de I’application, dans ce secteur, des
techniques décrites, en tenant compte de I'équilibre entre les cofits et les avantages inhérents a la définition
des MTD. Cependant, ils ne sont en aucun cas des valeurs limites d'émissions ou de consommation et ne
doivent pas étre compris comme tel. Dans certains cas, il se peut que 1'on puisse techniquement atteindre
de meilleurs niveaux d'émissions ou de consommations, mais, di aux cotits d’investissements qu'ils
impliquent ou des considérations de cross média, ils ne sont pas considérés appropriés comme MTD pour
le secteur dans son ensemble. Toutefois, de tels niveaux peuvent étre considérés comme justifiés dans des
cas plus spécifiques ou il existe des motivations spéciales.

Les niveaux d'émissions et de consommations associés a 1’utilisation des MTD doivent étre considérés
avec toutes les conditions de référence spécifiées (par exemple les périodes servant a 1'établissement d'une
moyenne).

Il faut faire une distinction entre la notion de « niveaux associés aux MTD » décrite ci-dessus et le terme
de «résultat possible » utilisé dans ce document. La ou un niveau est décrit comme « réalisable » en
utilisant une technique particuliere ou une combinaison de techniques, ceci devrait étre compris come
signifiant que le niveau peut étre escompté réalisable sur une période substantielle dans une installation
bien entretenue et bien exploitée ou dans in processus utilisant ces techniques.

Lorsqu'elles sont disponibles, les données concernant les cotiits sont communiquées avec la description des
techniques présentées dans le chapitre précédent. On peut ainsi se faire une idée approximative de
I’ampleur des investissements requis. Toutefois, le colt réel de ’application d'une technique dépend
grandement de la situation spécifique concernant, par exemple, les taxes, les frais et les caractéristiques
techniques de l'installation concernée. Dans ce document, il n'est pas possible de procéder a une
évaluation complete de tels facteurs spécifiques au site. En 1'absence de données concernant les cofits, les



conclusions relatives a la viabilité économique des techniques sont fondées sur des observations portant
sur des installations existantes.

L'objectif est que les MTD générales présentées dans ce chapitre servent de point de référence sur lequel
s'appuyer pour apprécier la performance actuelle d'une installation existante ou pour évaluer une
proposition pour une nouvelle installation. De cette fagon, elles contribueront a la détermination de
conditions adéquates « basées sur les MTD » pour l'installation ou a 1'élaboration des régles obligatoires
conformément a l'article 9 (8). Il est attendu que les nouvelles installations puissent étre congues pour
réaliser les niveaux des MTD générales présentées ici ou mieux. Il est aussi considéré que les instalaltions
existantes pourraient aller vers les niveaux des MTD générales ou faire mieux, selon 1’applicabilité
technique et économique des techniques dans chacun des cas.

Bien que les documents de référence des MTD ne fixent pas légalement de normes obligatoires, ils sont
supposés fournir des orientations a I'industrie, aux Etats Membres et au public sur les niveaux d'émissions
et de consommations qu'il est possible d'atteindre en utilisant certaines techniques spécifiques. Les
valeurs limites appropri€es pour un cas spécifique devront étre déterminées en tenant compte des objectifs
de la directive IPPC et des considérations locales.

1.5.1 MTD communes pour les industries LVIC-AAF
Pour une production spécifique, MTD consiste a appliquer la MTD spécifique présentée en Sections X.5.

MTD consiste a réaliser des audits énergétiques réguliers pour le site de production dans son ensemble
(voir Sections 1.4.8).

MTD consiste a surveiller les parametres de performance clé et a établir et a entretenir des équilibres
massiques (voir les Sections 1.4.6 et 1.4.8) pour :

. I’azote
. P20s

. vapeur
. eau

. CO2

MTD consiste a minimiser les pertes d’énergie en (voir Section 1.4.3).

. généralement, en évitant la réduction de pression sans utiliser d’énergie

. en ajustant tout le systéme de vapeur afin de minimiser la génération excessive de vapeur

. utilisation d’énergie thermique excessive sur site et hors site

. comme derniere option, utilisation de la vapeur pour la génération uniquement d’énergie
électrique, si les facteurs locaux empéchent 1’utilisation du surplus d’énergie thermique sur site et
hors site.

MTD consiste a améliorer les performances environnementales du site de production par une combinaison
des techniques suivantes :

. recyclage ou re-routage des flux massiques (pour avoir des exemples, voir les Sections 1.4.1 et
1.4.2)

. partage efficace de I’équipement (pour un exemple, vois la Section 1.4.1)

. augmentation de I’intégration de la chaleur (pour un exemple, vois la Section 1.4.1)

. préchauffage de 1’air de combustion (voir la Section 1.4.8)



. maintenir I’efficacité des échangeurs de chaleur (voir la Section 1.4.8)

. réduction des volumes et charges des eaux usées en recyclant les condensats, les eaux de
processus et d’épuration (pour un exemple, voir la Section 1.4.1)

. application de systémes de contréle de processus avancés (voir la Section 1.4.8)

. entretien (pour des exemples, voir les Sections 1.4.4 et 1.4.5).

1.5.2 MTD pour la gestion environnementale

Un certain nombre de techniques de gestion de 1’environnement sont déterminées comme des MTD.
L’étendue (par ex. le niveau de détail) et la nature du EMS (par ex. standardisé ou non) sera généralement
lié 4 la nature, la taille et la complexité de 1’installation, et la gamme des impacts environnementaux
qu’elle peut avoir.

MTD sert a mettre en place et a adhérer a un Systéme de Management de I’Environnement (SME) qui
incorpore, comme approprié¢ a différentes circonstances, les dispositifs suivants: (voir la Section 1.4.9)

. définition d’une politique environnementale pour I’installation par la direction (engagement de la
direction est per¢u comme une pré-condition pour une application réussie d’autres caractéristiques
du SME)

. planning et établissement des procédures nécessaires

. mise en oeuvre des procédures, en faisant particuliérement attention a

— la structure et la responsabilité

— la formation, la prise de conscience et la compétence

— la communication

— T’implication de I’employé

— la documentation

— le controéle efficace du processus

— programme d’entretien

— préparation a I’urgence et réponse

— conformité de la protection avec la législation environnementale.

. vérification des performances et prise d’action corrective, en faisant particuliérement attention a —
la surveillance et aux mesures (voir aussi le document de Référence sur la Surveillance des
Emissions)

— ’action corrective et préventive

— la conservation d’enregistrements

— audit interne indépendant (la ou praticable) afin de déterminer si le systeme de
management environnemental est conforme ou pas aux arrangements planifiés et s’il a été
mis en ceuvre et conserve.

. révision par la direction

Trois autres caractéristiques, qui peuvent compléter les étapes précédentes, sont considérées
comme des mesures de soutien. Cependant, leur absence n’est généralement pas contradictoire
avec les MTD. Ces trois étapes supplémentaires:

. font examiner et validées le systéme de gestion et la procédure d’audit par un organe de
certification ou un vérificateur de SME externe
. sont la préparation et la publication (et probablement la validation externe) d’un rapport

environnemental régulier décrivant tous les aspects environnementaux importants de 1’installation,
permettant de comparer d’année en année les objectifs et les cibles environnementaux ainsi que
les repéres de secteur appropriés.

. sont la mise en place et 1’adhésion a un systéme volontaire internationalement accepté tel que le
SMEA et I’EN ISO 14001:1996. Cette étape volontaire pourrait donner une plus grande crédibilité
au SME. L’EMAS, qui incarne toutes les caractéristiques susmentionnées, est celui qui donne une



plus grande crédibilité. Cependant, les systémes non standardisés peuvent en principe étre tout
aussi efficace s’ils sont correctement congus et mis en ceuvre.

2 AMMONIAQUE

2,1. Information Générale

Environ 80% de I’ammoniaque est actuellement utilisé comme source d’azote dans les engrais, avec des
autres 20% étant utilisés dans plusieurs applications industrielles, telles que la fabrication de plastiques,
fibres, explosifs, hydrazine, amines, nitriles et autres composés organiques azotés qui servent
d’intermédiaires dans les colorants et fabrication pharmaceutiques. Parmi les produits inorganiques
importants fabriqués a partir d’ammoniaque il y a 1’acide nitrique, I'urée et le cyanure de sodium.
L’ammoniaque est aussi utilisé¢ pour les mesures de protection environnementales, par exemple dans le
retrait de NOx des gaz brilés. L’ammoniaque liquide est un solvant important et est aussi utilis¢é comme
un réfrigérant.

En 2003, la capacité de protection mondiale était de 109 tonnes d’ammoniaque. La plupart de la capacité
de production était située dans les régions suivantes [2, [FA, 2005] :

. Asie (46 % de la capacité mondiale)

. Europe de I’Est et Asie centrale (14%)

. Amérique du Nord (11%)

. Europe de I’Est (9%), avec cette part chutant d’un niveau de 13% en 1988
. Moyen-Orient (7%)

. Amérique Latine (6%)

. Europe centrale (4%)

. Afrique (1%)

. Océanie (1%)

En 1974, les pays en voie de développement représentaient 27% de la capacité en ammoniaque. En 1998,
leur part avait augmenté a 51%. Dans ces pays, I’ammoniaque est utilisé pour produire de 1’urée pour la
culture du riz.

Une usine moderne d’ammoniaque a une capacité typique de 1000 — 2000 tonnes/jour et les nouvelles
usines sont généralement congues pour aller jusqu’a 2200 tonnes/jour. L’industrie de ’ammoniaque de
I’Union Européenne produit environ 11 millions de tonnes d’ammoniaque par an (2001), a partir
d’environ 50 usines. Les données sur la localisation de ces usines, leur capacité, leur age et le type de
charge d’alimentation utilisés, sont présentées dans le Tableau 2.1.

Avec des prises de charges d’alimentation a la hausse et la dure compétition sur le marché, de nombreux
producteurs ont cherché des possibilités de « remodelage » ou de modernisation de leurs vieilles usines
moins efficaces de sorte qu’ils puissent rester compétitifs. La plupart des projets de remodelage ont été
combinés avec une augmentation modérée de la capacité parce qu’une part de I’équipement d’origine
était surdimensionnée et seulement des goulots d’étranglement devaient étre ¢liminés, sans impliquer de
colts excessifs. Comme les possibilités de marché pour une entreprise n’augmentent pas en part de 1000
ou 1500 t/jour mais lentement et continuellement, un tel ajout de capacité modéré implique moins de
risque et est plus économique que la construction d’une nouvelle usine.

Pour ’intégration de la production d’ammoniaque avec d’autres productions, voir le Chapitre 1.



Premiére

. Capacité . - Charge
Emplacement Entreprise (/j) mlse. en Etat d’alimentation
service
1000 520 1974 1967 Rev. NG NG
AT | Linz AMI 1987 —
1990
Anvers BASF 1800 1991
BE | rertre Kemira GrowHow | 1200 1968 Rev. NG
1996/04
CZ | Litvinov Chemopetrol 1150 1972 NG
EE | Kothla-Jarve Nitrofert 500 1979 NG
Grandpuits Grande Paroisse 1150 1970 NG
Rouen Grande Paroisse 1150 1969 Rev. NG
FR Gonfreville Yara 1000 1969 NG
Pardies Yara 450 1961 NG/Hydrogéne
Ottmarsheim Pec Rhin-BASF 650 1967 — 1968 11{55 6 NG
Ludwigshafen | BASF 01 2007136 1971/1982 NG
Cologne Innovene 900 1969 — 1970 | Rev. NG
.. Rev. Résidus sous
DE Brunsbiittel Yara 2000 1978 1989 vide
Lutherstadt | o3 piocieritz | 2x 1650 | 1974-75 | Rev. NG
Wittenberg
Gelsenkirchen | Ruhr Ol GmbH | 1250 1973 VRiZs;dus sous
Thessaloniki | O Chemieals 499 1966/1976 Naphthe
EL Pl; : horic Fert
Nea Karvali OSPHOTIC e 400 1986 NG
Industry
g Pétfirdo Nitrogénmiivek Rt. [ 1070 1975 NG
IT Ferrara Yara 1500 1977 NG
Nera Montoro | Yara 400 1970 NG
LT | Jonava Achema 1400 1978 NG
LV | Krievu sala Gazprom 1770
Geleen DSM Agro BV 1360/1360 | 1971/1984 NG
AL C: 900 1971 Rev. NG
Sluiskil Yara D : 1500 1984 NG
E: 1750 1987 NG
Pulawy Zaklady Azotowe 1 5\ 1340 | 1966 NG
Pulawy
Police POLICE 2x750 1985 NG
PL [Kedzierzyn | ZAK 500 1954 NG
Wloclawek ANWIL 750 1972 NG
Tarnow ZAK 530 1964 NG
PT | Barreiro Quimigal Adubos 900 1984 Re’V. Résidus(a)
S.A. prévue




Energia e Rev
Sabinanigo Industrias 40 1925 198 O 95 Hzet N2 )
Aragonesas
ES . Rev.
Palos Fertiberia S.A. 1130 1976 1986 — 89 NG
Puertollano Fertiberia S.A. 600 1970 Rev. NG
1988 — 92
sk | SalaNad Duslo 1070 1990 NG
Vahom
Billingham, | +pp p A Nitrogen | 1150 1977 NG
Cleveland
U Severnside TERRA Nitrogen | 2 x400 1988 NG
K Ince, Cheshire | Kemira GrowHow [ 1050 1970 Rev. NG
Hull Kemira GrowHow | 815 1989 Haet N2
NG Gaz Naturel
Rev. remodelage
(@ résidus viscoréducteur, résidus sous vide
(provenant d’autres usines
(¢ plaque signalétique de capacité, actuelle
~1500

Tableau 2.1 : Usines de production d’ammoniaque dans I’Union Européenne basé sur [3, European
Commission, 1997]

2.2 Processus et techniques appliquées

Remarque : les paramétres de processus présentés dans les sections suivantes, telles que la température et
la pression, peuvent dévier dans certains cas précis.

2.2.1 Apercgu
L’ammoniaque est synthétisée a partir d’azote et d’hydrogene par la réaction suivante :
N2+3H2 <> 2NH3

La meilleure source d’azote est I’air atmosphérique. L’azote nécessaire peut étre produit a partir de charge
d’alimentation diverse mais il est actuellement dérive pour 1’essentiel de carburants fossiles. Selon le type
de carburant fossile, deux méthodes différentes sont surtout appliquées pour produire I’hydrogéne pour la
production d’ammoniaque : reformage de vapeur ou oxydation partielle.

Pour une description détaillée du reformage de vapeur conventionnel, voir la Section 2.2.3.

Pour une description détaillée de 1’oxydation partielle, voir la Section 2.2.4.

Concernant le reformage de vapeur conventionnel avancé, les processus avec reformage primaire réduit, et
reformage autothermique a échange de chaleur, voir les Sections 2.4.1, 2.4.2, 2.4.3.

Pour une description de la production d’ammoniaque utilisant 1’électrolyse de I'eau, voir la section 2.4.26.

Comme nous pouvons le voir dans le Tableau 2.2, aujourd’hui, environ 80% de la capacité de la
production d’ammoniaque mondiale est fournie par le processus bien développé de reformage a vapeur.
L’intégration de processus de haut niveau, la conception d’équipement innovante et des catalyseurs
améliorés sont les caractéristiques principales des usines d’ammoniaque aujourd’hui.



P ™

Charge d’alimentation Processus o de l a capacite
mondiale

gaz naturel reformage a vapeur 77

Naphte, GPL, gaz de \

raffinerie reformage a vapeur 6

Fractions d’hydrocarbures oxydation partielle 3

lourds

Coke, charbon oxydation partielle 13.5

Eau ¢lectrolyse de 1'eau 0.5

Tableau 2.2 : Processus appliqués et charges d’alimentation dans la production d’ammoniaque.
La troisi¢éme colonne montre la part de la capacité mondiale liée (1990) [3, European Commission, 1997]

Il y a peu de travail de développement sur le processus d’oxydation partielle dans les concepts d’usines
intégrées. Aujourd’hui, une usine type est un mélange de techniques offert par différents licenciés
rassemblés par 1’entrepreneur choisi. Les consommations d’énergie réalisées dans la Tableau 2.3
suggerent que, comparées au processus de reformage a vapeur, il y a un potentiel pour une amélioration de
I’efficacité énergétique des processus d’oxydation partielle.

Consommation d’énergie Investissement
Charge Processus primaire nette en GJ/t NH3 relatif
d’alimentation (LHV)

gaz naturel reformage 4 28x 1
vapeur

Hydrocarbures lourds onyatlon 38 1.5
partielle

houille oxydation 48 2.3
partielle

x Meilleures données

réalisées

Tableau 2.3 : Différences de coiits et demandes énergétiques totales pour la production d’ammoniaque [3,
European Commission, 1997]

2.2.2 Rendement de la production d’ammoniaque
2.2.2.1 Ammoniaque

La taille typique d’une usine de production d’ammoniaque a simple flux est de 1 000 — 1 500 tonnes/jour
(300 000 — 500 000 tonnes/an) [1, EFMA, 2000]. Le produit est stocké s’il n’est pas utilisé.
L’ammoniaque anhydre commerciale a deux niveaux de pureté :

. ammoniaque anhydre a min. 99,7 pds-%, teneur en eau d’environ 0.2 pds-%
. ammoniaque anhydre a min. 99,9 pds-%.

2.2.2.2 Dioxyde de carbone

Le dioxyde de carbone est produit en accord avec la conversion stoechiométrique et peut étre recyclé pour
étre utilis¢é comme charge d’alimentation dans une usine d’urée, pour étre utilis¢ dans la production
d’engrais (processus ODDA) et/ou la production ou liquidation de méthanol, dans I’industrie des boissons
ou comme gaz de refroidissement dans les réacteurs nucléaires. Il y a, cependant, un surplus inévitable de



CO:2 qui est rejeté sous forme d’émission provenant du processus.

La production de dioxyde de carbone dans le reformage a air/vapeur du gaz nature lest de 1,15 — 1,40
kg/kg de NH3, selon le degré de reformage d’air (les chiffres ne comprennent pas le dioxyde de carbone
dans les gaz de combustion). Un rapport de moles de CO2/NHsz de 0,5 (rapport de poids de 1,29), le rapport
steechiométrique pour la production d’urée, peut étre obtenu dans les conceptions de reformeurs a échange
de chaleur.

Dans ’oxydation partielle d’huiles résiduelles, la production de CO2 est de 2 — 2,6 kg/kg NH3, selon le
rapport de la charge d’alimentation C/H [1, EFMA, 2000].

2.2.2.3 Soufre

Dans I’oxydation partielle, 87 — 95 % de la teneur en soufre de la charge du gazéifieur est recyclée dans
une unité Claus.

2.2.2.4 Vapeur

Les processus de reformage a vapeur moderne peuvent tre congus sans exportation de vapeur ou avec un
peu d’exportation si ceci est favorable pour 1’équilibre énergétique du site de vapeur a faible/moyenne
pression. La vapeur de soufre est généralement produite dans des processus de reformage ou le
compresseur d’air de processus est entrainé par une turbine a gaz et dans certains cas lorsque le courant
¢électrique est utilis€ pour les compresseurs principaux et peut étre utilisé en exportation.

Les processus avec le reformage primaire chauffé au gaz peuvent étre congus pour zéro exportation de
vapeur mais une faible importation d’énergie ou de vapeur pour entrainer les turbines a gaz est nécessaire.

Le processus d’oxydation partielle aura un déficit en vapeur si tous les compresseurs sont entrainés par la
vapeur.
2.2.3 Reformage de vapeur conventionnel

La Figure 2.1 présente un aper¢u du reformage de vapeur conventionnel. Les étapes individuelles de
processus sont décrites dans les sous-sections suivantes.

gaz naturel
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Figure 2,1 : Production de NH3 par reformage de vapeur conventionnel
[1, EFMA, 2000]

Le catalyseur utilisé dans le processus de reformage de vapeur est hautement sensible a tout composé
sulfureux, par conséquent ces composés doivent étre réduits a une concentration inférieure a 0,15 mg
S/Nm® de gaz d’alimentation. Pour réaliser ceci, le gaz d’alimentation est préchauffé jusqu’a 350 — 400
°C. Par conséquent, les composés sulfureux sont hydrogénés sous la forme de H2S, en utilisant un
catalyseur de molybdéne de cobalt, et finalement adsorbé sur de 1’oxyde de zinc aggloméré (R = groupe

R-SH + H2 — H2S+RH H2S+ZnO — ZnS + H20




L’hydrogene nécessaire pour la réaction est généralement recyclé depuis la section de synthése de 1’usine.

2.2.3.2 Reformage primaire

Le taux de conversion d’hydrocarbure dans le reformeur primaire dans ’usine de reformage de vapeur
conventionnel est d’environ 60%. La réaction d’ensemble est hautement endothermique :

CHa4+H20 < CO + 3H2 AHo= 206 kJ/mol

Le gaz du désulfurant est mélange avec de la vapeur et le mélange préchauffé entre dans le reformeur
primaire a une température de 1’ordre de 400 — 600 °C.

Le reformeur primaire consiste en un grand nombre de canalisation remplies de catalyseurs. Dans
certaines usines neuves ou remodelées, le mélange vapeur/gaz préchauffé passe par un pré-réformeur
adiabatique et ensuite réchauffé dans la section de convection.

La vapeur appliquée au rapport molaire de carbone (rapport S/C) est typiquement de I’ordre de 3,0 ; bien
que le rapport optimum réel dépende de plusieurs facteurs, tels que la qualité de la charge d’alimentation,
le recyclage du gaz de purge, capacité de reformage primaire, opération de conversion, et I’équilibre en
vapeur de 1’usine. Dans les nouvelles usines, le rapport optimum de S/C peut étre inférieur a 3,0.

La chaleur pour le processus de reformage primaire est fournie par le gaz naturel ou autres carburants
gazeux, dans les brileurs d’une boite radiante contenant les tubes remplis du catalyseur.

Environ la moiti¢ de la chaleur est utilisée pour la réaction de reformage, le reste demeure dans les gaz
brilés et est utilisé dans la section de convection du reformeur pour préchauffer plusieurs vapeurs de
processus.



Figure 2,2 : Exemple d’une section de reformeur radiant et d’un second reformeur
1 collecteur d’entrées

2 briileurs

3 tubes du reformeur

4 collecteur de sortie

5 entrée d’air de processus

6 lit de catalyseur

7 sortie de gaz

[12, Uhde, 2004]

2.2.3.3 Reformage secondaire

L’objectif principal du reformage secondaire est d’ajouter I’azote nécessaire pour la synthése et de
terminer la conversion de ’alimentation en hydrocarbure. Ainsi, la chaleur de réaction et la température
nécessaire sont réalisées par une combustion interne d’une partie du gaz de réaction avant qu’il ne passe
vers le catalyseur contenant du nickel.

L’air de processus est compressé et chauffé dans une section de convection du reformeur primaire a
environ 500 — 600 °C, avec comme résultat la conversion du méthane a une teneur résiduelle d’environ
0,2 — 0,3 %. La réaction de produit adiabatiquement, conduisant a une température de sortie de gaz
d’environ 1000 °C. La chaleur est extraite dans une grande chaudiére a vapeur, un surchauffeur/une
chaudicre ou une chaudiére/un préchauffeur, refroidissant le gaz a environ 330 — 380 °C.

2.2.3.4 Conversion de changement



Le gaz de processus provenant du reformeur secondaire contient 12 — 15% de CO (base de gaz sec). La
majeure partie de ce CO sera convertie dans la section de changement en CO2 et Hz, selon la réaction :

CO + H20 < CO2+H2 AHo=-41 kJ/mol

Cette réaction est effectuée en deux étapes avec extraction intermédiaire de la chaleur. Initialement, le gaz
de processus pass¢ a travers un lit de catalyseur d’oxyde de fer/oxyde de chrome a 350 — 380 °C et ensuite
sur un catalyseur d’oxyde de cuivre/oxyde de zinc a environ 200 — 220 °C. La teneur finale résiduelle en
CO du gaz est de 0,2 — 0,4 %. De nouveaux développements peuvent permettre & une conversion a une
¢tape de changement isothermique d’avoir lieu, en appliquant un refroidissement interne du gaz de
processus avec des tubes de refroidissement circulant a travers les couches de catalyseur.

Condensat de processus Le gaz sortant du réacteur de changement a basse température est refroidi et une
fois que la plupart du surplus de vapeur est condensée et extraites il passe dans le systéme d’extraction du
CO:a. Ceci est nécessaire pour empécher la dilution du solvant d’extraction du CO2 et pour conserver un
équilibre correct. Les condensats contenant normalement 1 500 — 2 000 ppm d’ammoniaque et 800 —
1 200 ppm de méthanol peuvent étre recyclés vers le processus de diverses maniéres. La chaleur rejetée
lors du refroidissement et la condensation peut étre utilisée pour différents buts, par exemple pour
régénérer la solution d’épuration du COz, pour piloter une unité de réfrigération d’absorption, ou pour
préchauffer 1’eau d'alimentation de la chaudicre.

2.2.3.5 Extraction du CO2

Cette étape de processus extrait le CO2 du gaz de réaction et la quantité correspond a presque tout le
carbone introduit comme gaz d’alimentation dans le processus dans son ensemble. La teneur résiduelle en
CO2 est généralement de ’ordre de 50 — 3 000 ppmv. Le CO:2 est extrait dans un processus d’absorption
chimique ou physique. Le solvant utilise dans les processus d’absorption chimique sont essentiellement
des solutions amines aqueuses, par exemple mono éthanolamine (MEA), diéthanolamine de méthyle
(aMDEA) ou des solutions chaudes de carbonate de potassium. Deux solvants d’absorption physiques
typiquement utilisés sont I’éther diméthylique de glycol (Selexol) et le carbonate de propyléne. Le
processus de MEA nécessite une énergie de régénération élevée. Le Tableau 2.4 présente un apercu.

Un autre processus émergeant est I’adsorption modulée en pression (AMP). Ce processus a le potentiel de
combiner en une étape 1’extraction classique du CO: et la méthanation (étape suivante du processus). Ceci
est valable dans tous les cas ou la pureté du CO2 n’est pas importante. Cependant, si du CO2 pur est
nécessaire comme un produit, alors une épuration classique a solvant du gaz d’échappement de la AMP
peut étre utilisée pour recycler du COsa.

Nom de Solvant/réactif + additifs CO:dans le gaz traité
processus (ppm)
Systémes d’absorption physique

Purisol (NMP) | N-méthyle-2-pyrrolidone inférieur a 50
Rectisol Méthanol inférieur a 10
Fluorsolv Carbonate de propyléne fonction de la pression
Selexol Polyéthyléne glycol diméthyle éther fonction de la pression

Processus avec des réactifs chimiques
MEA Eau/monoéthanolamine (20 %) inférieur a 50
MEA activé Eau/MEA (25 — 30 %) + dispositif amine inférieur a 50




Benfield Eau/K2COs3 (25 — 30 %) + DEA, etc. 500 - 1000
Vetrocoke Eau/K2COs +As20s + glycine 500 — 1000
Catacarb Eau/K2COs3 (25 — 30 %) + additifs 500 - 1000
Lurgi Eau/K2COs3 (25 — 30 %) + additifs 500 — 1000
Carsol Eau/K2COs + additifs 500 — 1000
Flexsorb HP | Eau/K2COs amine activé 500 - 1000
Alkazid Eau/Kz-méthylaminopropionate a adapter
DGA Eau/diglycolamine (60 %) inférieur a 100
MDEA Eau/méthyle diéthanolamine (40 %) + additifs | 100 — 500
Systémes hybrides
Sulfinol Sulfones/DIPA inférieur a 100
TEA-MEA Triéthanolamine/monoéthanolamine inférieur a 50
eau/sulfolane/MDEA

Tableau 2.4: Apercu de certains processus d’extraction de CO2 [4, European Commission, 2000]

2.2.3.6 Méthanation

Les petites quantités de CO et CO2, restant dans le gaz de synthése, peuvent empoisonner le
catalyseur de synthése d'ammoniaque et doit étre extrait généralement par conversion en CH4
par hydrogénation dans le réacteur de méthanation :

CO + 3H2 — CH4 +H20 _H = -206 kJ/mol
CO2 +4H2 — CH4 +2H20 _H = -165 kJ/mol

Ces reéactions peuvent se produire a une température d’environ 300 °C dans un réacteur rempli
d'un catalyseur a base de nickel. La concentration résiduelle de ces oxydes de carbone est
généralement inférieure @ 10 ppmv. Le méthane n’est pas impliqué dans la réaction de
synthése, mais I'eau formée doit étre retirée avant d’entrer dans le convertisseur. Ceci est
effectué par refroidissement, suivi par la condensation en aval du réacteur de méthanisation et
enfin par condensation/absorption dans 'ammoniaque produit soit dans la boucle soit dans une
unité de séchage des gaz.

2.2.3.7 Compression

Les usines modernes d’ammoniaque utilisent des compresseurs centrifuges pour pressuriser le
gaz de synthése au niveau requis (100 — 250 bar, 350 — 550 °C) pour la synthése de
'ammoniaque. Des tamis moléculaires sont parfois utilisés aprés la premiére étape de
compresseur pour retirer les derniéres traces de H20, CO et CO2 du gaz de synthése. Ces
compresseurs sont généralement entrainés par des turbines a vapeur, utilisant la vapeur
produite depuis le surplus de chaleur de processus. Une petite quantité de condensats est
extraite des gaz de synthése lors de la compression. Ces condenséts contiennent toujours de
'ammoniaque. Les huiles de lubrification d’équipement mécanique, qui sont typiquement
extraites dans des séparateurs d’eau/huile, peuvent les contaminer.

2.2.3.8 Synthése NHs

La synthese de ’ammoniaque a lieu dans un catalyseur de fer a des pressions généralement de 1’ordre de
100 — 250 bar et a des températures situées entre 350 et 550°C :



N2 +3H2 <> 2NH3 AHo= -46 kJ/mol

\

Seulement 20 — 30 % du gaz de synthése est converti par passage dans 1’ammoniaque, a cause de
conditions d’équilibre non favorable. Le gaz non réagi est recyclé apreés extraction de ’ammoniaque
formé. Du gaz de synthése neuf est ajouté dans la boucle.

Alors que la réaction exothermique de synthése se produit, il y a une réduction de volume et donc une
pression plus élevée et une température plus basse favorisent la réaction. La température du catalyseur doit
étre contrélée, car la chaleur de la réaction a I’équilibre requis et le taux de réaction produisent une
¢lévation de la température. Sous diviser le catalyseur en plusieurs couches est une technique qui peut
permettre ce contrdle de la température. Dans cette technique, entre les couches, les gaz sont refroidis soit
directement par 1’ajout de gaz de synthese refroidis soit indirectement en générant de la vapeur. Plusieurs
conceptions de convertisseurs peuvent étre utilisées a ces fins.

Pour la condensation de ’ammoniaque provenant de la boucle, refroidir uniquement avec de 1’eau ou de
I’air est insuffisant pour réaliser une faible concentration ammoniaquée a I’admission. Pour cette raison,
on vaporise de I’ammoniaque pour refroidir les gaz. Les vapeurs d’ammoniaque sont liquéfiées au moyen
d’un compresseur de réfrigération. Les configurations variées de synthése peuvent différer selon I’endroit
ou le gaz de mise a niveau est ajouté ou bien ou ’ammoniaque liquéfié et le gaz de purge sont pompés. De
nouveaux développements font référence a 1’utilisation de plus de catalyseurs actifs tels que le fer a cobalt
activé et ruthénium. Ces catalyseurs permettent une pression de synthése plus faible et une consommation
énergétique moindre (voir Section 2.4.17).

Le reformage conventionnel avec méthanation comme étape de purification final produit un gaz de
synthése contenant des gaz non réactivés et inertes (méthane et argon). Afin d’empécher 1’accumulation
de ces gaz inertes, un flux continu de purge des gaz doit étre appliqué. Le gaz de purge contient de
I’ammoniaque, de 1’azote, de I’hydrogene, des gaz inertes et des gaz non réactivés. L importance de ce
flux de purge contrdle le niveau des gaz inertes dans la boucle, en les conservant a environ 10 — 15%. Le
gaz purgé est épuré avec de 1’eau pour extraire I’ammoniaque, avant d’étre utilisé comme carburant ou
avant d’étre envoyé pour recyclage de I’hydrogene.

2.2.3.9 Vapeur et systéme énergétique

La grande quantité d’excédent de chaleur disponible provenant des gaz briilés du reformeur primaire, du
reformeur secondaire, de la conversion de changement et de la synthése de ’ammoniaque nécessite la
conception d’un systéme de vapeur efficace dans son ensemble dans lequel de la vapeur a haute pression,
généralement au-dela de 100 bar, est générée. En général, toute la vapeur a haute pression sera alimentée
vers les turbines a vapeur entrainant le compresseur de gaz de synthése. A un niveau intermédiaire de
pression, une partie de la vapeur est extraite de cette turbine pour fournir de la vapeur de processus pour la
réaction de reformage et pour entrainer les autres compresseurs, pompes et ventilateurs. Le reste de la
vapeur dans la turbine principale est condensé. Les usines modernes d’ammoniaque n’importent pas
d’énergie pour entrainer I’équipement mécanique, mais en fait dans la plupart des cas 1’énergie est
exportée vers d’autres consommateurs soit sous forme de vapeur soit sous forme d’électricité. Une
maniére d’améliorer I’efficacité de I'usine est d’utiliser une turbine a gaz pour entrainer le compresseur
d’air et pour utiliser les gaz d’échappement chaud comme air de combustion préchauffé pour le reformeur.
Dans ce cas, la perte d’énergie expérimentée par la condensation de la vapeur dans la turbine
généralement utilisée est évitée.

La méme approche est aussi appliqué pour le compresseur de réfrigération, qui est nécessaire pour la
condensation du produit ammoniaqué, et pour le compresseur utilise pour pressuriser 1’air de processus
dans une étape secondaire de reformage. Un avantage spécial de ces machines est qu’elles peuvent étre
entrainées directement par des turbines a vapeur, en utilisant la vapeur générée dans [’usine



essentiellement depuis la chaleur perdue. Ceci permet une intégration efficace dans le systéme énergétique
de toute 1’usine. De plus, le haut niveau de fiabilité et le plus faible colit d’investissement et d’entretien,
comparé aux compresseurs a mouvement alternatif, améliorent les données économiques de 1’usine.

2.2.4 Oxydation partielle

Le processus d’oxydation partielle est utilisé pour la gazéification de charges d’alimentation importantes
telles que les huiles résiduelles et le charbon. La Figure 2.3 donne un apergu de ces étapes de processus.
Le processus est trés flexible et peut gérer toute la gamme de la charge d’alimentation en hydrocarbure,
depuis le gaz naturel jusqu’a 1’asphalte le plus lourd ainsi que les matériaux de déchets tells que les
plastiques. Les usines d’ammoniaque qui incinérent des déchets doivent se conformer a la Directive
76/2000/EC sur I’incinération et les émissions de dioxines peuvent étre un probléme.
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Figure 2,3 : Production de NH3 par oxydation partielle [1,
EFMA, 2000]

2.2.4.1 Usine de séparation d’air

L’usine de séparation d’air produit I’oxygéne nécessaire pour 1’étape d’oxydation partielle. Cette unité
fournit aussi de 1’azote pur pour la demande stoechiométrique dans la réaction de synthése de
I’ammoniaque et pour le lessivage de 1’azote liquide pour la purification finale des gaz de synthese.

2.2.4.2 Gazéification des hydrocarbures lourds

Le gazéifieur comprend une cuve sans pression revétue de briques d’alumine résistant a la chaleur. Les
hydrocarbures, ’oxygeéne et la vapeur sont introduits par des buses et réagissent de maniére non
catalytique pour produire du monoxyde de carbone et de ’hydrogéne a des pressions élevées allant
jusqu’a 80 bar.



2CHn+0O2— 2CO + nH2

Mise a part du CO et de I’Ha, le gaz de réaction (gaz brut) contient environ 3 — 5 % de CO:, environ
0,2% de CHa et 0,5 % de suie selon la qualité de la charge d’alimentation. Le rapport CO/Hz2dépend de la
composition de la charge d’alimentation et la quantit¢é de vapeur ajoutée pour atomiser la charge
d’alimentation et pour modérer la réaction, qui fait monter la température dans le gazéifieur jusqu’a 1 400
°C.

Le gaz brut chaud contenant de la suie est refroidi soit par trempe a I’eau soit dans une chaudiere de
récupération de chaleur. Le carbone est ensuite extrait par épuration a eau dans une tour a garnissage fixe.

2.2.4.3 Extraction de la suie

Différentes méthodes peuvent étre appliquées pour la récupération et le recyclage de la suie. Dans un
processus, elle est extraite avec du naphte. Aprés séparation de ’eau, la suspension de suie-naphtha est
mélangée a la charge d’hydrocarbures et au naphte est retirée dans une colonne de distillation. Le naphta
diverse est recyclé dans une section d’extraction. Le mélange de carbone/hydrocarbures lourds obtenu est
recycle vers la réaction d’oxydation partielle. Une autre variante extrait la suie avec du gas-oil sous la
forme de galets de carbone. Ceux-ci sont triés et recyclés vers la charge en hydrocarbures lourds. L’eau
extraite est retournée vers la section d’épuration de la suie. Les métaux lourds tels que le nickel et la
vanadium (introduits avec la charge d’alimentation) sont suspendus comme des oxydes et sont aussi
partiellement présents sous forme de sels dans le circuit de 1’eau de suie. Pour empécher une accumulation
de ces composés dans le circuit d’eau, une partie de 1’eau extraite doit étre drainée. L’eau drainée est
nettoyée par floculation, en appliquant des décanteurs et/ou des filtres, et éliminer aprés un traitement
biologique. Une pate contenant du vanadium et du nickel est recyclée et vendue a I’industrie
métallurgique.

2.2.4.4 Gazéification de la houille

Pour la production d’ammoniaque, il y a a présent deux types de gazéifieurs utilisés commercialement, la
« gazéification a flux entrainé » et la « gazgéification a bain mobile ». Les pressions appliquées vont de 30
a 80 bar.

La gazéification a flux entrainé correspond en somme a la conception d’oxydation partielle des
hydrocarbures lourds et a lieu dans une cuve sans pression. Les différences par rapport & la voie de
I’oxydation partielle résident essentiellement dans la méthode d’introduction de la charge d’alimentation
dans le gazéifieur. La houille est alimentée dans le générateur de gaz soit sous forme de poussiere seche
via des trémies éclusiéres soit introduite sous forme de boue concentrée d’eau/houille au moyen d’une
pompe a mouvement alternatif. La direction du flux et ’utilisation de chaudiére de récupération de chaleur
ou de trempe et leur degré d’intégration dans le processus peut différer dans les processus individuels ainsi
que les provisions pour collecter et retirer la scorie dans le fond du gazéifieur. La séparation de la
poussieére de houille entrainée du gaz brut, contenant un peu de cendres volantes, est treés similaire a
I’extraction de carbone dans la gazéification des hydrocarbures lourds. Les températures de réaction
sont de ’ordre de 1 500 °C. Le gaz brut a une faible teneur en méthane (0,4 %), une teneur
modérée en CO2 et des ratios CO/Hz supérieurs a 1.

Dans le processus a bain mobile, de la houille en gros grain (4 a 30 mm) entre en haut du gazéifieur via
une trémie éclusicre et est distribuée équitablement sur la section croisée de la surface du bain de houille.
La houille se déplace trés lentement vers 1’aval, et le gaz quitte le haut du gazéifieur a un débit plus petit



que la vélocité minimum de fluidification. La cendre est extraite au fond du gazéifieur en utilisant une
grille tournante munie d’espaces au travers lesquels les agents de gazéification, 1’oxygéne et la vapeur,
sont introduits. Les températures sont plus faibles que pour la gazéification a flux entrainé : 1 000°C dans
la section inférieure du bain et aux alentours de 600 °C en haut ou le gaz s’échappe. Comparé a la
gazéification a flux entrainé, le gaz brut contient une plus grande quantité de CHs et CO2 et un
ratio CO/H: plus faible a cause de la quantité¢ plus importante de vapeur, qui cause la réaction de
gaz a I’eau pour procéder en paralléle a la réaction d’oxydation partielle.

C+ 02— CO AHo=-100.6 kJ/mol
C+ H20 — CO + H2 AHo= 175.4 kJ/mol

Le gaz chaud de réaction (gaz brut) est d’abord trempé avec des condensats de gaz recyclés issus de
plusieurs chaudiéres de récupération de chaleur successives. A de la température de gazéification plus
faible (une caractéristique qui économise l’oxygene) le gaz brut contient une plus grande quantité
d’impuretés, par exemple des goudrons, des phénols et certains hydrocarbures plus importants, qui sont
normalement recyclés depuis les condensats des gaz. Un pré-nettoyage d’adsorption supplémentaire est
nécessaire avant que le gaz ne puisse étre alimenté vers les étapes de processus suivantes telles que le
retrait du souftre.

2.2.4.5 Retrait du soufre

Le soufre provenant de la charge d’alimentation (jusqu’a 7 %) est présent dans le gaz brut,
essentiellement sous la forme H2S. Selon la configuration du processus, le gaz brut est refroidi
davantage sous le recyclage de la chaleur perdue et épuré avec un solvant, généralement du
méthanol refroidi a -30°C, d’ou une fraction de CO2/Hz=S est séparée et alimentée vers une usine
Claus. Dans cette unité, le H2S est converti en soufre élémentaire par combustion avec de I’air en
utilisant des catalyseurs a alumine. Les usines Claus ont besoin d’un systeme d’abattement pour
réduire les émissions de SO2.

Dans un processus alternatif, le gaz brut est envoyé¢ directement vers la conversion de changement
suivante sans retrait de soufre préalable. Dans ce cas, le H2S est extrait aprés la conversion de
changement en méme temps que la totalité du CO2 formé a cet endroit.

2.2.4.6 Conversion de changement

Selon la conception de gazéification, c’est-a-dire la chaudiere de récupération de chaleur ou la trempe, de
la vapeur supplémentaire doit étre fournie avant la conversion de changement par saturation et injection
directe. La conversion a lieu par étape sur les catalyseurs a changement d’oxyde de chrome de fer avec un
retrait de chaleur intermédiaire. Une teneur résiduelle en CO située entre 2 et 3 % peut étre atteinte. Au
cours des vingt derniéres années, les catalyseurs résistants au soufre contenant du molybdéne de cobalt ont
en partie remplacé les catalyseurs a I’oxyde de chrome de fer. Ces catalyseurs sont actifs a des
températures allant de 230 a 500 OC et permettent la conversion de changement sans extraction préalable
de soufre. Dans ce cas, le soufre est recyclé simultanément avec le CO: aprés la conversion de
changement. Pour les performances du catalyseur de molybdéne de cobalt, la présence de composés de
soufre dans le gaz est essentiel.



2.2.4.7 Retrait du CO:

Apres refroidissement du gaz de sortie de la conversion de changement, le condensat de processus est
séparé. Le gaz est refroidi et épuré avec du méthanol fortement refroidi, qui absorbe le CO: et le
H>S. La séparation régénere le méthanol chargé. Dans la version du processus sans retrait du soufre avant
la conversion de changement, deux fractions sont regues dans la régénération : une est du CO2 pur, qui
peut étre utilisé pour 1’urée ou autres buts, 1’autre contient du H2S/CO2 et est alimenté dans une usine
Claus.

2.2.4.8 Lavage de I'azote liquide

Pour la purification finale, normalement de 1’azote liquide a environ -185°C est utilisé pour retirer le CO,
CHA4, et la plupart de 1’argon résiduels. En méme temps, de 1’azote est ajouté au gaz de synthése. Pour
empécher de bloquer ’unité cryogénique, les traces de CO2 et H20 sont séparées du gaz d’admission par
une adsorption a tamis moléculaire. Le gaz de synthese obtenu est trés pur et les purges dans la boucle de
synthése sont minimisées. La fraction rejetée d’effluent gazeux sert de carburant.

2.2.4.9 Synthése de 'ammoniaque

La boucle de la synthése de ’ammoniaque est identique a la synthése pour le reformage de la vapeur, voir
la Section 2.2.3.8.

2.2.4.10 Compression, vapeur et systéme énergétique

Le degré d’intégration énergétique est pus faible dans le processus de reformage de vapeur conventionnel.
Des chaudieéres auxiliaires séparées sont nécessaires pour fournir de la vapeur pour I’énergie mécanique et
la génération d’électricité, a cause de ’absence de gaz briilés chauds de reformeur. Le NOx émis dans ce
processus provident essentiellement des gaz brllés de la chaudiere auxiliaire et préchauffeurs a brileurs.
Des compresseurs centrifuges sont utilisés pour compresser ’air, I’oxygéne nécessaire dans le gazéifieur,
I’azote utilisé dans le lavage de 1’azote liquide, ’ammoniaque utilisé dans le systeme de réfrigération, et le
gaz de mise a niveau et le gaz de recyclage dans la boucle de synthése de I’ammoniaque. Des turbines a
vapeur et occasionnellement de 1’énergie électrique sont utilisées pour entrainer ces compresseurs.

2.2.5 Démarrage/Arrét et remplacement de catalyseur

Opérations de Démarrage/Arrét, conditions de déclenchement, fuites et sources fugitives causent des
émissions périodiques. Le démarrage initial est généralement le plus important a cause de sa durée. Les
points normaux de ventilation sont les sorties du désulfurant, la sortie du réacteur de changement
de température élevée, 1’admission de 1’absorbeur de CO2, I’admission et la sortie du réacteur de
méthanisation, la sortie du convertisseur d’ammoniaque et de la purge de la boucle de synthese et
du systéme de réfrigération. Les polluants comprennent du NOx, SO2,CO, Hz, et du gaz naturel. Des
rejets de NOx lors de I’évasement du gaz de synthése au démarrage ou des déclenchements sont estimés a
10 — 20 kg/heure sous forme de NO:2 [3, European Commission, 1997]. L’usine d’ammoniaque est
démarrée par étapes. L’azote, chauffé par une chaudiére de reformage primaire circule et ensuite la vapeur



est alimentée vers le reformeur depuis une chaudiere auxiliaire. Le gaz alimenté passé initialement a
travers un désulfurant et ensuite vers le reformeur. Les gaz produits sont ventilés, des parties suivantes du
processus sont alors démarrées, avec une ventilation de chaque étape. Le convertisseur de la boucle de
synthése est généralement porté a température en utilisant un chauffage de démarrage a brileurs. La
séquence de démarrage entiére prend un a deux jours. L’arrét est I’inverse de la procédure de démarrage.
Les usines d’ammoniaque tendent a tourner continuellement sur des périodes de temps étendues avec
seulement de bréves interruptions qui nécessite un arrét partiel. Un arrét pour cause de probléme technique
se produit en moyenne 5,7 fois par an. Ces procédures ont besoin de ventilation atmosphérique des grands
volumes de gaz. Les débits sont généralement inférieurs a la moitié du débit de la capacité totale. Le
principal probléme de contrdle de la pollution est la fagon d’éliminer ces gaz. Une pratique est de ventiler
dans un endroit sir. Si le gaz de purge de la boucle est ventilé, il est usuel de retirer d’abord
I’ammoniaque par épuration ou autres moyens. L’alternative a la ventilation dans un endroit str est
d’évaser les gaz. Les gaz ventilés sont hautement combustibles car ils contiennent de 1’hydrogéne, du
monoxyde de carbone et du méthane. S’ils ne sont pas évasés, une inflammation spontanée peut se
produire a la fin de la ventilation.

Tous les catalyseurs dans I'usine nécessitent d’étre remplacées a la fin de leur durée vie usuelle. La durée
de vie de chaque catalyseur varie considérablement avec la conception de 1’usine [7, UK EA, 1999]. Si
I’oxyde de zinc est utilisé comme bain de garde de désulfuration, le sulfure de zinc obtenu devra aussi étre
¢liminé de temps en temps. Avec essentiellement du gaz naturel sans soufre, la durée de vie de la charge
de I’oxyde de zinc peut dépasser 15 ans. Ces solides sont normalement retirés du site de manicre payante
par un entrepreneur spécialiste et pris pour recyclage de métal utilisable et élimination finale contrdlée.

2.2.6 Stockage et équipement de transfert

Pour plus de détail sur le stockage des matériaux encombrants et dangereux, y compris des informations
spécifiques sur le stockage de 1’ammoniaque, voir [5, European Commission, 2005] et les références
incluses.

L’ammoniaque liquéfi¢ des usines de production est soit utilis¢ directement dans des usines en aval ou
transféré dans des caissons de stockage.

L’ammoniaque est généralement stocké en utilisant 1’une ou ’autre des méthodes [1, EFMA, 2000] :

. le stockage complétement réfrigéré dans de grands caissons d’une capacité généralement de
10 000 & 30 000 tonnes (jusqu’a 50 000).

. le stockage pressurisé en sphéeres ou cylindres jusqu’a environ 3 000 tonnes

. caissons partiellement réfrigérés.

Une installation bien congue, bien construite, bien exploitée et bien entretenue a une trés faible probabilité
d’avoir des fuites d’ammoniaque des proportions dangereuses. Cependant, bien que le risque résiduel soit
petit, I’effet d’une fuite majeure sur les zones a population dense peut avoir une conséquence grave. C’est
une pratique sensible que de fabriquer des stockages d’ammoniaque et des installations de manutention a
une distance stire des habitations domestiques, des écoles, des hopitaux ou de toute zone ou il peut y avoir
un nombre substantiel de personne. Il n’est pas souhaitable que les caissons de stockage d’ammoniaque
soient installés prés d’installations ou il y a un risque d’incendie ou d’explosion, puisque ceci pourrait
porter atteinte a 1’intégrité du caisson et augmenter la possibilité de rejets accidentels d’ammoniaque dans
I’environnement.



2.3 Emissions actuelles et niveaux de consommation
2.3.1 Consommation d’énergie

Le Tableau 2.6 présente les niveaux de consommation d’énergie rapports pour la production
d’ammoniaque. Un exemple pour le décompte du flux énergétique est indiqué dans le Tableau 2.5.

Débit d’énergie Part %
ammoniaque des produits 71.9
chaleur de processus non recyclée 10.5
turbine de compresseur d’air 7.8
turbine de compresseur de syngaz 5.7
chaleur de gaz brilés 2.4
turbine d(? compresseur de 18
réfrigération

divers 0.6




Total 100

Tableau 2.5 : Exemple de flux d’énergie dans une usine de production d’ammoniaque (1 350 tonnes/jour,
reformeur primaire a briileurs) [13, Barton and Hunns, 2000]

2.3.1.1 Comparaison des chiffres de consommation d’énergie

La comparaison des chiffres de consommation d’énergie sans connaissance précise de la conception et des
critéres d’évaluation peut étre trompeuse. D’abord, 1’état du produit d’ammoniaque devrait €tre noté.
Relatif a la livraison de I’ammoniaque liquide vers les périmétres des installations a température ambiante,
la production de vapeur d’ammoniaque a 3 bar a la méme température économiserait 0,6GJ/tonne de NH3,
alors que la livraison sous forme liquide a -33 ° C aurait besoins de 0,3 GJ/tonne de NH3 supplémentaire.
La température du media de refroidissement disponible a une influence considérable. Augmenter la
température de 1’eau de refroidissement de 20 a 30 ° C augmente la consommation d’énergie de 0,7
Gl/tonne de NH3. Un équilibre énergétique détaillé, listant toutes les importations et toutes les
exportations, avec les facteurs de conversion caloriques utilisés pour la vapeur et 1’¢lectricité est
nécessaire pour une comparaison juste des usines. De plus, ’énergie exportée peut avoir un effet
bénéfique sur la consommation ¢nergétique nette. La composition du gaz est aussi d’une certaine
importance. La teneur en azote est marginalement avantageuse : 10 mol % d’azote meéne a I’économie
d’environ 0,1 GJ/tonne de NHs3, alors qu’une teneur de 10 mol % de dioxyde de carbone ajouterait 0,2
GlJ/tonne de NHs au total de la valeur de la consommation [15, Ullmanns, 2001].



Chapitre 2

Charge Carburan
Processus de production d’aliment ¢ Net Remarque Source
ation
GJ(LHV)/tonne de NH3
22 -25 4-9 [6, German UBA, 2000] et
293 références comprises dans [48,
: EFMA, 1995] (mis a jour en
32-35 2000)
28.8-31.5 [1, EFMA, 2000]
Avant optimisation énergétique (1 350 tonnes/jour,
33.4 mise en marche en 1993). Aprés mise en ceuvre des [13, Barton and Hunns, 2000]
schémas d’amélioration : estimé a 29.4 GJ/tonne
Reformage de vapeur en général - - - -
Aprés remodelage (1 100 tonnes/jour, mise en service [14, Austrian Energy Agency,
30.6
en 1971) 1998]
276—30.1 S’elon les con(.h‘gons locales, par ex. température de [12, Uhde, 2004]
I’eau de refroidissement
31.5 IFFCO Aonla Unit 1
31.0 Tata Fertilizers, Babrala [26, Dipankar Das, 1998]
32.7 Nagarjuna Fertilizers
reformage de vapeur conventionnel 22.1 7.2-9.0 [1, EFMA, 2000]




processus conventionnels avancés

29.2

Caractéristiques essentielles : retrait de CO2 avec des
solvants améliorés

refroidissement indirect du réacteur d’ammoniaque
utilisation de particules de catalyseurs plus petites
Préchauffage de I’air de combustion

Recyclage de I’hydrogeéne depuis le gaz de purge du
réacteur d’ammoniaque

[3, European Commission, 1997]
[7, UK EA, 1999]

reformage primaire réduit

234

54-172

[1, EFMA, 2000]

26

6—-8

[6, German UBA, 2000]




Charge

Processus de production y 1e . Carburant Net Remarque Source
d’alimentation
GJ(LHV)/tonne de NH3
Caractéristiques essentielles : Retrait du CO2 avec
des solvants améliorés o
289 Refroidissement indirect du réacteur ’ammoniaque | [3» European Commission, 1997]
Utilisation de turbine a gaz pour entrainer le [7, UK EA, 1999]
compresseur d’air
24.8 3.6-72 [1, EFMA, 2000]
27.5 4-8 [6, German UBA, 2000]
Caractéristiques essentielles : Faible température de
désulfuration
. . Conversion de changement isothermique
r’eformage autothermique a Utilisation de catalyseur de gaz de synthése
échangeur de chaleur d’ammoniaque co-amélioré .
318 Systéme de retrait du CO2avec de ’absorbant de [3, European Commission, 1997]
solide
Alimentation de vapeur de processus par saturation
du gaz d’alimentation avec les condensats de
processus
35.1-
28.8 54-9.0 373 [1, EFMA, 2000]
20_34 6-20 [6, German UBA, 2000] et
36 références comprises dans [48,
EFMA, 1995] (mis a jour en
oxydation partielle 39-42 2000)
Caractéristiques essentielles : Unité Claus
Lavage de 1’azote liquide pour la purification finale
38.7 du gaz de synthése de 1’oxydation partielle [3, European Commission, 1997]

x Le niveau de consommation d’énergie nette est influencé par le facteur de conversion spécifique au site pour 1’électricité importée et de débit de 1’usine

Tableau 2.6 : Niveaux de consommation d’énergie rapportés pour la production d’ammoniaque




2.3.2 Emissions de NOx

Le Tableau 2.7 présente les niveaux de consommation d’énergie pour la production d’ammniaque.

Processus de production

Niveaux d’émissions

Remarque

Source

NOx exprimé en NO2, gaz sec

mg/Nm 3 ppmv kg/tNH3
200 — 400 98 — 195 06-13 [1, EFMA, 2000]
reformeur primaire équipé de RNCS, efficacité de
X . 200, ol , . B
142 — 162 réduction 30 — 50%, glissement d’ammoniaque <1 [9, Austrian UBA, 2002]
Smg/Nms3
Reformage de la vapeur avec un , .
reformeur primaire a braleurs 470 Avant 1992, sans mesures supplémentaires
200 1992 — 2003, avec RNCS DSM, Geleen (AFA-3)
150 — 160 2003, remplacement des 12 brileurs de convection par
des brileurs a faible NOx
280 Réalisé avec RNCS Kemira, Tertre
200 -400 06-1.3
Reformage de vapeur en général Estimé a 10 — 20 kg NOx/heure depuis I’évasement | [6, German UBA, 2000] et
200 0.45 du gaz de synthése lors du démarrage ou du references comprises
déclenchement
Retrait de ’ammoniaque des gaz de purge et des
157 0.32 V’apeurs 1pstantanes dans la section de synthése de [3, European Commission, 1997]
I’ammoniaque
Processus conventionnels avancés Braleurs 4 faible NOx
0.315 Niveaux de 2000 et 2004.
155129 0.286 Braleurs a faible NOx [33, VITO, 2005]




Processus de production

Niveaux d’émissions

Remarque

Source

NOx exprimé en NO2, gaz sec

mg/Nm 3

ppmv

kg/tNH;

reformage primaire réduit

90

0.27

Niveaux d’émission de NOxde I’ordre de 0,3 kg/t sont
réalisés uniquement si le préchauffage de 1’airx est
effectué avec I’effluent gazeux depuis une turbine a
gaz ou il existe des concentrations faibles en oxygéne
et élevées en CO2 Si un préchauffage considérable de
I’air est appliqué et qu’aucun effluent gazeux de
turbine a gaz ne peut étre utilisé, 1’émission de NOx est
de I’ordre de 130 mg/Nms or 0.39 kg/tonne NH3

Le retrait de I’ammoniaque des gaz de purge et vapeurs
instantanées dans la section de la synthése de
I’ammoniaque

Brileurs a faible NOx

[3, European Commission, 1997]

reformage autothermique a échangeur

80% d’émission réduite comparées au reformage primaire a briileurs

[1, EFMA, 2000]

chauffage d’air de Retrait de I’ammoniaque des

de chaleur 80 0.175 xx
Auxiliary processus gaz de purge et des Vapeurs [3, European Commission, 1997]
_20 . instantanés dans la section de
boiler \ , .
synthése de I’ammoniaque
<700 chaudiére auxiliaire [1, EFMA, 2000]
560 1.04 chaudiére auxiliaire avec brileur a faible NOx
185 0.41 Surchauffeur a brileur a faible NOx o
[3, European Commission, 1997]
. . 200 —450 Surchauffeur
oxydation partielle - - -
350 0.056 Post combustion thermique apres 1’unité Claus
200 — 450 0.2-0.5 Surchauffeur
- — [6, German UBA, 2000]
700 1.3 chaudiére auxiliaire
500 0.562 Surchauffeur
. ) [28, Comments on D2, 2004]
900 334 Post-combustion thermique

x la source ne spécifie pas si I’air de processus ou de combustion est préchauffé
xx total, y compris 1’équivalent de 1’importation d’électricité

Tableau 2.7 : Niveaux d’émission de NOxrapportés pour la production d’ammoniaque




Processus Unité Remarque Référence




2.3.3 Autres niveaux de consommation

vapeur de processus

reformage a
vapeur

0.6-0.7

1.5

1.6

oxydation
partielle

1.2

kg/kg
NHs

a conversion stoechiométrique

Apport total a un rapport S/C
de 3.0

Pour chaque ligne de
production de Agrolinz
Melamin

Apport total

Air de processus

reformage de
vapeur
conventionnel

1.1

oxydation
partielle

kg
air’kg
NH3

Egal 4 0.85kg No/kg NHs. Les
niveaux sont 50 — 100 % plus
¢élevés que pour le reformage
primaire réduit

Air alimenté vers I’unité de
séparation de 1’air

Eau d’alimentation de chaudiére

0.7-1.5

kg/kg
NH3

Seule la consommation de
vapeur de processus doit étre
remplie par de I’eau
extérieure, en supposant que
tous les condensats de vapeur
soient recyclés. les quantités
dépendent selon que le
condensat est recyclé ou non.
Des petites pertes
supplémentaires et une
importation/exportation
potentielle de vapeur doivent
étre possibles en pratique.
L’air et/ou I’eau de
refroidissement différeront
d’un site a un autre

Solvants

extraction du
CO,

0.02-0.04

kg/tonne
NH3

Les solvants sont
essentiellement des pertes par
des fuites Le niveau est égal a
environ 3 kg/heure pour une
usine de capacité type.

Additifs

Les additives de traitement
standard et les agents de
régénération sont utilisés dans
les unités de traitement d’eau
d'alimentation de chaudiére.
Les chiffres de la

[1, EFMA, 2000, 6,
German UBA, 2000, 9,
Austrian UBA, 2002]




Retrait du
= 5
soufre
_ Reformage 5
primaire

reformage
— ) 4
secondaire
_basculement en
température 10
¢élevée
_basculement en
température 20
basse
_Méthanation 2
_ Synthése 10

Tableau 2.8 : Autres niveaux de consommation d’énergie rapportés pour la production d’ammoniaque

2.3.4 Autres niveaux d’émissions

Le Tableau 2.9 présente d’autres niveaux d’émission rapportés pour la production d’ammoniaque.

Niveau d’émissions

Processus Remarque Référence
. Paramétre mg/Nm | kg/t ppmy q
3 NH3




CHa4

CHa4

provenant de la
désorption de
CO2

10

Processus
Selexol

72

Processus
Benfield

co _

CO

125

0.4

Processus
Selexol

SO2

provenant du
reformeur
primaire

<0.1

a des niveaux

de soufre de
<0.5 mg/Nms

dans le gas
naturel Avec
une teneur en
soufre plus
¢levée dans le
gaz naturel, on
peut s’attendre
a des niveaux
de SO2plus
¢levés

[95
Austrian
UBA,
2002]

SO2

CO

CO2

reformeur de
vapeur primaire
conventionnel a
base de gaz

0.1-2

<0.01

selon de
carburant, peut
étre calculé par
1’équilibre des
masses

<10

<0.03

500

8 % in the flue-
gas

CcO

Poussiére

H2S

Méthanol

oxydation
partielle

30

<50

0.3

<100

[1, EFMA,
2000]




co 95 0.105 | 100 Yara,
Brunsbiittel
Méthanol Oxydation 876 1.526 [28,
partielle, Comments
H2S surchauffeur 0.1 on D2,
SO 7 2004]
Niveau d’émissions Référence
Parameétre Processus mg/Nm | kg/t opmy Remarque
3 NH;
i i 600

Méthanol Oxygia‘uon partielle,

retrait de CO>
SO Oxydation partielle, 4500 | 1.676

combustion post thermique

Oxydation partielle,
€O combustion post thermique 100 0.034 Yara,

80 mg/l, Brunsbiittel [28,

BOD Oxydation partielle, admission de Comments on

condensat de processus I’usine de D2, 2004]

traitement




Matieres 10 [3, European
particulaires Oxvati 1l Commission,
R xydation partielle, 140 1997

Méthanol surchauffeur ]
H2S 0.5
CcO 7 0.016
Méthanol Oxydation partielle, 94 0.210

surchauffeur
H2S 0.3 0.001
co Oxydation partielle, 8 0.016

chaudi¢re auxiliaire
Matiéres
particulaires 4.3 0.008 Brileurs a

faibles NOx
Hydrocarbures 9 0.017
SOz _ 1060 1.98
. . iy 2 % de teneur en

305 Oxydation partielle, unité S dans le

Claus

carburant
SO2 1340 2.18
CO Oxydation partielle, 5 0.001
Maticres oxydant thermique aprés
> 4 0.008

particulaires P'unité Claus
Hydrocarbures 9 0.001
NH: Qx_ydqﬂon panlf:lle, 0.130

émission dans I’eau
Matileres' Reformeur primaire 5
particulaires

Niveau d’émissions Référence
Paramétre Processus Remarque
kg/t
mg/Nm 3 NH: ppmyv




Synthése de I’ammoniaque 75 0.040
oL .\ 1 tonne
Emissions fugitives NHa/an
Séparateur de
. . condensats de processus
Processus conventionnel avancé, ,
o , 0.028 et recyclage vers I’eau
émission dans I’eau "1 .
d'alimentation de
chaudiére
Reformage primaire réduit, L . [3, European
émission dans I’eau Négligeable Commission, 1997]
Fourniture de vapeur de
Reformage autothermique processus par saturation
d’échange de chaleur, émission 0.080 du gaz d’alimentation
NH: dans ’eau avec les condensats de
processus
Emissions dans 1’eau avant 0.7 25 ms/heure
I’installation d’une unité de
séparation 0.8 49 ms/heure
Glissement de NH3 de la RNCS e [9, Austrian UBA, 2002]
. . 1.1-5.1 Mesuré 4 fois/an
au niveau de reformeur primaire
(’}az de purge de la synthése de 18 ke NHs/an
I’ammoniaque
0.014
Synthese de I'ammoniaque, 0.011 [6, German UBA, 2000]
émissions dans I’air
0.032
CO 0.006
Hydrocarbures 0.009
0.2 Catalyseurs et tamis [3, European
) moléculaires Commission, 1997]
Déchets En général 0.07 g;ti}saegrs utilisés, 13
T [9, Austrian UBA, 2002]
0.09 Catalyseurs utilisés, 31

tonnes/an

Tableau 2.9: Autres niveaux d’émission rapportés pour la production d’ammoniaque




2.4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD

Le reformage conventionnel de la vapeur est décrit dans la Section
2.2.3. L’oxydation partielle est décrite dans la Section 2.2.4.

2.4.1 Processus conventionnels avancés
Description

Les différentes étapes de processus pour le processus de reformage de la vapeur conventionnelle sont
intégrées en tenant compte de la masse et du flux d’énergie. Au cours des années de développement, une
réduction considérable de la consommation d’énergie a été réalisée par I’amélioration des composants
existants dans le processus. De plus, 1’équipement d’aujourd’hui et les machines peuvent réaliser une
efficacité thermodynamique considérable et un haut niveau de fiabilité. Une disponibilit¢é en ligne
dépassant les 93% n’est pas inhabituelle dans de telles usines. Les usines a processus conventionnel
avancé sont généralement caractérisées par les points suivants :

. reformeur primaire a haut rendement utilisant de fortes pressions allant jusqu’a 40 bar
. équipés de brileurs a faible NOx

. air stoechiométrique dans le reformeur secondaire (rapport stoechiométrique H/N)

. systeme de retrait de CO:2 a faible énergie

0

Les différences de configurations offertes par divers entrepreneurs en ingénierie résultent généralement
d’aménagements optimisés qu’ils utilisent et de I'utilisation de différentes conceptions d’équipement bien
développées. Des exemples spécifiques de certaines techniques sont :

. augmentation des températures de 1’alimentation mixte et de I’air de processus en ligne avec les
limites actuelles pour les normes métallurgiques pour la construction. Ceci, a terme, assure un
allumage réduit du reformeur et une augmentation de la pression de fonctionnement dans le
reformeur, ce qui économise aussi de 1’énergie requise pour la compression des gaz de synthése.

. utilisation de la chaleur recyclée apres le reformeur secondaire pour remonter et surchauffer la
vapeur

. application de conceptions améliorées de réacteurs de changement a températures élevées pour
moins de vapeur par rapport au carbone

. utilisation de conceptions de convertisseurs d’ammoniaque qui utilisent des catalyseurs de petite
taille pour de plus fortes conversions

. assurance du recyclage efficace d’une grande proportion d’énergie de chaleur de réaction depuis

la synthése de ’ammoniaque. Ceci est réalisé par I’extraction de la chaleur depuis la synthése de
I’ammoniaque et en ’utilisant pour faire monter la vapeur a forte pression

. application d’une condensation de I’ammoniaque hautement efficace et un systéme de
réfrigération

Les niveaux élevés d’émissions de NOx du processus conventionnel sont essentiellement du aux
conditions d’allumage particuliéres dans le reformeur primaire. L utilisation de techniques de briileurs
a faible NOx minimise le niveau, mais des émissions de NOx relativement élevées perdurent.

Avantages environnementaux réalisés



Comparé aux processus conventionnels, les avantages environnementaux suivants sont réalisés :

Ll allumage du reformeur réduit, émissions de NOx plus faibles
0. économies d’énergie
1

Pour les niveaux d’émission et de consommation réalisables, voir :

e Tableau 2.6 sur la consommation d’énergie
& Tableau 2.7 sur les émissions de NOx
o et Tableau 2.8 et Tableau 2.9 sur les autres niveaux.

Effets cross média

. émissions de NOx toujours relativement élevées

Données opérationnelles

Voir Description.

Applicabilité

Applicable aux usines nouvelles et existantes L’applicabilité dans les usines existantes nécessite une
¢évaluation du cas particulier.

Données économiques

Des avantages de colits peuvent tre supposeés.

Force motrice pour I’exécution

Optimisation de 1’usine et avantage de cofit.

Références a des ouvrages et usines exemples

[1, EFMA, 2000, 3, European Commission, 1997]



24.2 Processus avec reformage primaire réduit et air de processus

accru
Description
Certains processus sont congus pour le reformage primaire réduit par le transfert d’une partie du

rendement sur le reformeur secondaire a cause de I’efficacité faible marginale du reformeur primaire. Le
Tableau 2.10 montre les modifications de caractéristiques comparé au processus conventionnel.

Etape de processus

Description

Allumage réduit
dans le reformage
primaire

Dans cette configuration, le transfert de certaines fonctions du reformeur
primaire vers le reformeur secondaire réduit le niveau du reformage primaire
pris en charge. Par conséquent, on observe moins d’allumage et donc moins de
formation de NOx L’apport en chaleur dans le reformeur primaire est réduit et
la température de sortie de processus est baissée d’environ 700 © C, I’efficacité
d’allumage est accrue, et la taille et le colt du reformeur primaire sont réduits.
Les conditions de fonctionnement plus douces prolongent la vie des tubes du
catalyseur et du collecteur de sortie. L’étendue du reformage est réduite selon
I’apport en chaleur plus faible et la température plus basse. Il y a une 1égére
diminution du ratio vapeur — carbone, comparé a la conception conventionnelle.

apport accru en
air de processus
vers le reformeur
secondaire

Un apport réduit en chaleur dans le reformeur primaire signifie que I’allumage
interne accru est nécessaire pour réaliser approximativement le méme niveau de
reformage total. Le glissement de méthane 1égérement supéricur dans ce type de
processus est acceptable car la plupart du méthane sera retirée lors de 1’étape de
purification cryogénique. Le besoin en air de processus est jusqu’a 50% plus
¢levé que dans le processus convention el. Ceci nécessite une capacité de
compression et une consommation d’énergie accrues. Le compresseur d’air de
processus peut étre entrainé par une turbine a gaz, avec le gaz d’échappement,
provenant de la turbine, utilisé comme air de combustion dans le reformeur
primaire. Du surplus de vapeur est disponible pour 1’exportation lorsqu’une
turbine est utilisée.

Conversion de
changement,
retrait du CO:z et
méthanation

Ces étapes ne sont pas trés différentes du processus conventionnel. voir Tableau
2.6

Purification finale
cryogénique

Dans le processus de purification, le surplus d’azote, la plus grande partie du
méthane résiduel et une partie de I’argon sont retirés du gaz de synthése par
condensation a une température d’environ -180°C. Le mélange de méthane et
d’azote retiré est utilisé comme carburant dans le réformeur primaire. Le gaz de
synthése purifié est alors presque sans impuretés, sauf pour une petite partie
d’argon, d’hélium et de méthane. Comparé au processus conventionnel, le haut
niveau de pureté évite un flux de gaz de purge important dans la boucle de
synthése de I’ammoniaque. La vapeur instantanée qui provient de la
dépressurisation de I’ammoniaque condense entraine en effet une petite quantité
d’argon toujours dans la boucle. L’énergie de refroidissement est fournie par
expansion du flux principal de gaz dans un détendeur turbo et par I’expansion
de la grande fraction de gaz contenant du méthane.




Le retrait de I’essentiel des impuretés du gaz de synthése de remplissage est une
amélioration important, compare a la purification conventionnelle par
méthanation uniquement. Ensemble, la plus grande conversion par passage et le
flux de purge réduit résulte en une boucle de synthése de I’ammoniaque plus
efficace.

Synthése de
I’ammoniaque

Tableau 2.10 : Caractéristiques de processus avec reformage primaire réduit

Avantages environnementaux réalisés

Les principales améliorations sont:

. formation plus faible de NOx

. minimisation de la consommation d’énergie

. efficacité d’allumage accrue dans le reformeur primaire

. vie prolongée des tubes du catalyseur et du collecteur de sortie

. plus grande conversion par passage et flux de purge réduit résulte en une boucle de synthése de

I’ammoniaque plus efficace.

Pour les niveaux d’émission et de consommation réalisables, voir :

. Tableau 2.6 sur la consommation d’énergie
. Tableau 2.7 sur les émissions de NOx
. et Tableau 2.8 et Tableau 2.9 sur les autres niveaux.

Effets cross média

» consommation d’énergie accrue pour la compression due aux besoins en air de processus accrus

Données opérationnelles

Voir Description.

Applicabilité

Applicable aux nouvelles usines

Données économiques

Avantages de cofits supposés.

Force motrice pour I’exécution

Optimisation de ’usine et avantage de cott.



Références a des ouvrages et usines exemples

[1, EFMA, 2000, 3, European Commission, 1997]

2.4.3 Reformage autothermique a échangeur de chaleur
Description

D’un point de vue thermodynamique, c’est du gaspillage que d’utiliser la chaleur de haut niveau du gaz de
sortie du reformeur secondaire et des gaz brilés du reformeur primaire, tous deux a des températures
d’environ 1000 ° C, uniquement pour faire monter la vapeur. Les développements récents ont pour
objectif de recycler cette chaleur vers le processus méme, en utilisant la teneur de la chaleur du gaz du
reformeur secondaire dans un reformeur primaire récemment développé (reformeur chauffé au gaz,
reformeur a échange de chaleur), éliminant ainsi 1’utilit¢ d’un fourneau de reformeur a allumage. Un
surplus d’air ou d’oxygéne-air enrichi est nécessaire dans le reformeur secondaire pour atteindre
I’équilibre de chaleur dans cette conception autothermique.

La chaleur pour la réaction de reformage est fournie aux tubes de reformage par le gaz chaud de processus
depuis le reformeur secondaire. Dans un reformeur primaire d’échange de chaleur, le surplus d’air doit
étre alimenté vers le reformeur secondaire pour assurer un équilibre de chaleur entre ces deux étapes, et
ceci résulte en une quantité sur-stoechiométrique d’azote dans le gaz. Le réacteur de changement de
température élevée et le réacteur de changement a faible température sont, dans cette technique, aussi
remplacés par un simple réacteur de changement isothermique a température moyenne utilisant la chaleur
de la conversion de changement pour la saturation du gaz de processus avec la vapeur et recyclant les
condensats de processus. Un systéme d’ « adsorption modulée en pression » (AMP) est utilisé pour retirer
le dioxyde de carbone et le monoxyde de carbone et le méthane résiduels,pour produire un gaz de synthése
purifié. Un systéme de purification cryogénique peut devoir étre incorporé dans le processus pour retirer le
surplus d’azote. Le convertisseur de synthése modifié utilisant un catalyseur amélioré résultant en une
pression de syntheése d’ensemble plus faible simplifie de processus davantage.

D’autres configurations de conception de reformeur primaire d’échange de chaleur utilisent des étapes
alternatives pour la réaction de changement et la purification du gaz de synthése et la synthése de
I’ammoniaque compare a ce qui précéde. Dans une de ces alternatives, uniquement un tiers de
I’alimentation passe a travers le reformeur échangeur avec la quantité résiduelle étant envoyée
directement vers le reformeur secondaire (autothermique), qui utilise de 1’air enrichi (30% de O2)
plutét que du surplus d’air. La synthése de I’ammoniaque utilise un nouveau catalyseur a base de
ruthénium.

Avantages environnementaux réalisés

. émissions dans I’air sont réduites de maniere importante par élimination des gaz briilés du
reformeur primaire
. émissions de NOx peuvent étre réduites de 50% ou plus, selon I’étendue de la combustion

auxiliaire dans 1’usine comparée au reformage de vapeur conventionnel.
OPour les niveaux d’émission et de consommation réalisables, voir :
. Tableau 2.6 sur la consommation d’énergie
. Tableau 2.7 sur les émissions de NOx
. et Tableau 2.8 et Tableau 2.9 sur les autres niveaux.



Effets cross média

. de I’énergie peut devoir étre importée pour entrainer 1’équipement mécanique
. consommation énergétique totale plus élevée comparée a d’autres conceptions de reformage

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Applicable aux nouvelles usines

Données économiques

Aucune information spécifique fournie.

Force motrice pour I’exécution

Cette conception d’usine permet la construction d’une usine qui peut étre démarrée rapidement.

Références a des ouvrages et usines exemples

[1, EFMA, 2000, 3, European Commission, 1997], jusqu’a présent sept installations de capacités de 350 a
1 070 tonnes par jour ont été construites et sont exploitées.



2.4.4 Remodelage : capacité accrue et efficacité énergétique
Description

Le remodelage d’une usine d’ammoniaque a reformage primaire réduit agée de 20 ans (1 100 tonnes/jour)
a pour but d’améliorer 1’efficacité de la combinaison fourneau/turbine a gaz a reformeur primaire par
préchauffage extensif de 1’alimentation mixte allant vers le fourneau et par I’installation d’une turbine a
gaz hautement efficace dont les conditions de fonctionnement peuvent étre adaptées pour convenir aux
besoins en oxygéne du fourneau. Le Tableau 2.11 donne un aperg¢u des mesures mises en place.

Mesure Description

Pour réduire la consommation de gaz de chauffage, le rendement de
la section radiante a été diminué par préchauffage étendu du
mélange hydrocarbures/vapeur avant qu’il n’atteigne les tubes du
catalyseur Ceci a été fait par I’installation d’un nouveau serpentin
préchauffé d’alimentation mixte hautement allié¢ dans la section de
convection du fourneau De cette maniére, la chaleur radiante est
substituée par la chaleur disponible dans la section de convection a
un niveau de température suffisamment élevé.

préchauffage étendu de
I’alimentation
d’hydrocarbures/vapeur

Un deuxiéme facteur clé dans la réalisation d’économies de gaz de
chauffage a été I’installation d’une turbine a gaz de deuxi¢me
génération. La quantité d’oxygene disponible dans les gaz
d’échappement de cette machine correspond de prés aux besoins en
oxygene du fourneau reformeur primaire. De cette maniére, le flux
a travers la boite radiante du fourneau est minimisé et permet de
hautes températures nécessaires dans la boite d’allumage avec une
consommation moindre de gaz de chauffage.

Nouvelle turbine a gaz

A cause du faible surplus d’oxygéne, les brileurs du fourneau ont
nécessité des modifications pour assurer une distribution adéquate
du gaz d’échappement de la turbine vers les briileurs. Ceci est
important pour obtenir une combustion complete du carburant du
fourneau et pour assurer un rejet uniforme dans la boite d’allumage.
Ce dernier probléme est critique pour la durée de vie des tubes du
catalyseur, car la surchauffe locale des tubes pourrait causer des
défaillances prématurées des tubes. Aprés remodelage, 1’énergie de
la nouvelle turbine a gaz est insuffisante pour entrainer le
compresseur d’air, donc la turbine de soutien a vapeur a été
éliminée. Les gaz d’échappement de la turbine a gaz montre des
températures d’environ 520 ° C et touts les échappements sont
envoyés a travers la section radiante pour fournir assez d’oxygene
pour la combustion dans le fourneau.

Modifications des briileurs




A cause du rendement d’allumage réduit et parce qu’une part plus
grande de la chaleur totale est absorbée dans le processus de
reformage (serpentin préchauffé d’alimentation mixte + tubes
radiants), une charge de chaleur plus faible est disponible pour le
reste de la section de convection. Pour cette raison, tous les
Réarrangement des serpentins | serpentins de convection dans la section de recyclage de chaleur ont
et ajout de surface été revérifiée pour les besoins du processus de remodelage et, 1a ou
supplémentaire c’était nécessaire, de la surface supplémentaire a été ajoutée. Le
réaménagement des serpentines de convection qui est une part
intégrale du remodelage de fourneau proposé, sert aussi un autre
objectif : la conservation de la chaleur est optimisée par la
réduction des pertes de rejets.

Environ 50% de 1’augmentation de I’efficacité est réalisée par le
entretien rétablissement de 1’état d’origine de ’usine, par exemple en
bouchant les fuites.

Tableau 2.11 : Quelques mesures mises en ceuvre pour remodeler une usine de 20 ans

Avantages environnementaux réalisés

. émissions de NOx réduites a <200 mg/Nm’® di a un faible surplus d’oxygene

. réduction de la consommation d’énergie (avant et apres le remodelage) de 36,0 a 31,1 GJ/tonne
(carburant + alimentation)

. consommation d’énergie nette aprés remodelage : 30,6 GJ/tonne.

Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles

Pas de donnée spécifique fournie.

Applicabilité

Ceci est une technique intégrée applicable dans les usines de reformage de vapeur existante.

Données économiques

Investissement total : EUR 5 700 000

Le délai de remboursement était de moins d’un an.
Force motrice pour I’exécution

Avantages environnementaux et économiques.



Références a des ouvrages et usines exemples

[14, Austrian Energy Agency, 1998], [74, Versteele and Crowley, 1997], Yara ammonia unit C, Sluiskil

2.4.5 Pré-reformage

Description

Un pré-reformeur installé avant le reformeur primaire, combine avec un projet d’économie de vapeur,
réduit la consommation d’énergie et réduit marginalement les émissions de NOx. Le pré-reformage se
produit a travers un bain de catalyseur fonctionnant adiabatiquement avant le reformeur primaire. Le gaz
refroidi a besoin d’étre réchauffé avant de passer dans le reformeur primaire. Le rendement du reformage
primaire est réduit car moins d’allumage est nécessaire (moins d’émissions de NOx) permettant en méme
temps de réaliser un rapport S/C plus faible (économies d’énergie).

Avantages environnementaux réalisés

. jusqu’a 5 — 10 % de réduction de charge de chaleur (consommation d’énergie réduite)
. émissions réduites dans ’air.

Effets cross média

Aucun suppos¢ possible.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Ceci est une technique intégrée applicable dans les usines de reformage de vapeur existantes et nouvelles
et dans les usines de reformage primaire réduit.

Données économiques

Les améliorations combinées de réductions de NOx et I'utilisation du surplus de vapeur depuis une source
adjacente conduisent a une économie de cofits d’ensemble.

Force motrice pour I’exécution

Conversion d’économies de vapeur en économies de gaz de chauffage.

Références a des ouvrages et usines exemples



[3, European Commission, 1997], [73, Riezebos, 2000]

2.4.6 Audits énergétiques
Description

Le but d’un audit énergétique est de caractériser la consommation d’énergie d’une usine de processus
importante et complexe et d’identifier les opportunités d’améliorer I’efficacité énergétique. La mise en
ceuvre d’un audit complet et détaillé implique une quantité importante de temps et d’effort et donc il est
normal de procéder par des séries d’étapes structurées. Ces étapes identifient le potentiel en maticre
d’amélioration avec des dépenses minimes et fournissent une série de points auxquels des décisions
peuvent étre prises pour procéder a d’autres études, selon les économies potentielles qui ont été
identifiées. Une approche par étape a un audit énergétique inclurait normalement les étapes suivantes :

Etape 1 — benckmarking préliminaire

Ceci fournit une évaluation rapide initiale du potentiel pour I’amélioration de la consommation d’énergie.
Ceci est effectué en répondant a des questions de base sur les performances de 1’usine, histoire des
modifications et consommation en utilités. Faire la comparaison avec les normes de I’industrie donne une
grande indication du descriptif pour I’amélioration de la consommation d’énergie de ’unité.

Etape 2 — audit exploratoire

Ceci implique une compréhension plus compléte du fonctionnement de 1’usine, y compris la détermination
de I’équilibre de la chaleur et des matériaux de I'usine. Cet audit identifiera un certain nombre de
changements simples qui sont enclins & apporter une amélioration rapide dans la performance de I’usine. Il
identifiera aussi un certain nombre d’autres zones qui pourraient avoir besoin de plus d’étude.

Etape 3 — audit énergétique en profondeur

La troisieme ¢étape du processus de 1’audit énergétique implique une évaluation plus détaillée du
fonctionnement de 1’usine et du descriptif pour les améliorations. Un audit en profondeur comprend :

e collecte de données

€. modelage de cas de base

€ discussions sur site

e développement et évaluation des modifications pertinentes
e révision et rapport

Avantages environnementaux réalisés

. fournit la base pour les stratégies d’amélioration.

Effets cross média

Aucun supposé possible.



Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

[18, J. Pach, 2004]: L’évaluation de routine de I’efficacité énergétique comprend :

e calcul journalier ou hebdomadaire de la consommation d’énergie

e réconciliation mensuelle ou trimestrielle de la production d’ammoniaque

€. surveillance de routine des opérations d’unité clé pour identifier les pertes anormales

e revue de routine de la disponibilité de vapeur et de la demande

e réparation et entretien de 1’isolation

€« identification des opportunités appropriées pour 1’amélioration de I’efficacité énergétique.

La liste de vérification de I’énergie quotidienne suivante est utilisée par une usine en exemple :

liste de vérification de I’énergie d’une usine d’ammoniaque

Date de
production :
Description Unité Norme Réelle | Remarques
Sections de reformage
Surplus d’oxygeéne (O2AT11) % 0.8-1.2
Etat de la flamme du brileur Platt'e > pas de
fumée
Systeme de retrait du CO2 /méthanation
Vapeur nécessaire/réelle tonnes/heure
Flux de solution charbonneuse ms/heure
nécessaire/réelle
Systéme de vapeur
Si02 dans la purge sous pression selon le -
labo PP
condition de ventilation KS (visuel) Pas de vapeur
02PV302 op % 0
KS/HS op de descente % <1
ventilation du gaz de processus, s’il y en a
Condition d’éclat (visuel) ﬂPas de
amme

Energie spécifique




Energie spécifique (alimentation) 24.33
Energie spécifique (carburant) 6.53
Energie spécifique (alimentation + GJ/tonne 30.86
carburant)

Energie spécifique comprenant les utilités, 32.38
cible

Vérifié par : Révisé par :

Tableau 2.12 : Exemple de liste de vérification de I’énergie quotidienne pour une usine d’ammoniaque

Données économiques

Aucune information fournie.

Force motrice pour I’exécution

Avantages environnementaux et économiques.

Références a des ouvrages et usines exemples

[13, Barton and Hunns, 2000, 18, J. Pach, 2004, 71, Maxwell and Wallace, 1993]



2.4.7 Contréle de processus avancé

Description

Un systéme de contrdle de processus avancé (CPA) a été mis en ccuvre avec succes dans une usine
d’ammoniaque en 2004. Le CPA est un modéle de base ou un modéle prédictif et la mise en ceuvre n’a pas
eu un effet négatif important sur le fonctionnement et 1’arrét de 1’usine n’a pas été nécessaire ni provoqué.
Avec le CPA en ligne dans une usine exemple, la production est stable a des niveaux d’enregistrement
éleve.

Le CPA fournit une optimisation balancée et hiérarchique. Hiérarchique signifie qu’il y a différentes
classes de problémes d’optimisation. Ce n’est que lorsqu’une classe a été résolue et que davantage de
liberté¢ sont disponibles que la classe de priorité suivante sera résolue. Grace a cette caractéristique, le
CPA est capable de soutenir des stratégies de contrdle adaptées a des scénarios spécifiques, par exemple,
ou la sécurité de I'usine devient la priorité sur la qualité ou la ou la qualité devient la priorité par rapport a
I’économie d’énergie. Balancé signifie que dans un probléme d’optimisation, une des variables est plus
importante que les autres (par ex. parce que cela colte plus cher).

Avantages environnementaux réalisés

Dans I’'usine exemple de référence, les bénéfices sur la capacité de production et/ou la consommation
d’énergie sont importants.

Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable. La mise en ceuvre du méme CPA devait commencer pour 1’unité d’ammoniaque
D de la société en 2005 et était planifiée pour plusieurs autres unités.

Données économiques

Des bénéfices de colit importants. Dans 1’usine en exemple, le remboursement a en fait commence dés la

premiére phase du projet ou le contrdle complet et la stratégie de fonctionnement de I’usine ont été révisés
et reconsidérés.

Force motrice pour I’exécution



Avantages en colts dans 1’usine en exemple.

Références a des ouvrages et usines exemples

[19, IPCOS, 2004], Yara ammonia unit E, Sluiskil

2.4.8 Utilisation de turbine a gaz pour piloter le compresseur de I’air de processus
Description

Lorsqu’on utilise une turbine a vapeur de condensation pour piloter le compresseur de 1’air de processus,
plus de la moitié de 1’énergie contenue dans la vapeur est transférée vers le média de refroidissement et
perdue. Une alternative est I’installation d’une turbine a gaz pour piloter le compresseur de I’air de
processus et 1’utilisation des gaz d’échappement chauds, qui contiennent toujours assez d’oxygene,
comme air de combustion préchauffé dans le reformeur primaire. Une efficacité globale pour les
opérations de pilotage et de préchauffage de plus de 90% peut étre atteinte en utilisant cette technique. Le
préchauffage de 1’air de combustion fait réaliser des économies dans la consommation de carburant pour
I’allumage de reformeur mais la température plus élevée de la flamme peut augmenter la formation de
NOx.

Avantages environnementaux réalisés

. ¢conomies d’énergie considérables

Effets cross média

. augmentation potentielle des émissions de NOx

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Ceci est une technique intégrée applicable aux usines de reformation de vapeur nouvelles, et est une

technique typique appliquée dans les usines de reformation primaire réduite.

Données économiques

Aucune information fournie.

Force motrice pour I’exécution



Economies de cofits

Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997]

2.4.9 Unité Claus combinée et traitement du gaz de fin
Description

Dans une unité Claus, une partie du HzS est brilée en SOz qui ensuite réagit avec le HzS restant dans
un catalyseur pour produire du soufre élémentaire condensé a partir de la phase gazeuse. Les processus
Claus dans des concepts varies sont des techniques de pointe pour le recyclage du soufre depuis

les flux contenant du H2S. Pour recycler davantage le soufre, on applique ensuite un traitement du gaz
de fin.

Pour plus d’informations sur les unités Claus et le traitement des gaz de fin, voir [8, European
Commission, 2002].

Avantages environnementaux réalisés
» recyclage du soufre avec des efficacités de 98.66 a 99.99 % lié a la combinaison de 1’unité Claus et au

traitement des gaz de fin [8, European Commission, 2002].

Effets cross média

Voir [8, European Commission, 2002].

Données opérationnelles

Voir [8, European Commission, 2002].

Applicabilité

Cette technique est applicable aux usines nouvelles et existantes d’oxydation partielle.

Données économiques

Voir [8, European Commission, 2002].

Force motrice pour I’exécution



Voir [8, European Commission, 2002].

Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997, 8, European Commission, 2002]

2.4.10 RNCS au niveau du reformeur primaire
Description

Le processus de Réduction Non-Catalytique Sélective (RNCS) est une mesure secondaire pour réduire les
oxydes d’azote déja formé dans les gaz brlilés d’une unité de combustion. Au sein de I'unité de RNCS se
produisent I’injection de ’additif et la réaction des oxydes d’azote en azote et eau . Il est utilisé sans
catalyseur a une température entre 850 et 1 000 ° C. Dans les usines d’ammoniaque, normalement
I’ammoniaque est utilisée comme agent de réduction, puisqu’il est disponible sur site.

Le créneau de température est d’une importance considérable car, au dela, I’ammoniaque est
oxydé et donc encore plus de NOx est produit, et en deca, le taux de conversion est trop faible et
I’ammoniaque non converti est émis dans 1’air. De plus, avec les changements de charges la
configuration de la température dans la section de conversion changera. Pour ajuster le créneau de
température requise avec 1’injection d’ammoniaque, plusieurs niveaux d’injection sont nécessaires.

La réaction des oxydes d’azote et de ’ammoniaque/urée dans I’eau et I’azote dépend fortement de la
température et du temps de rétention dans 1’écart de température requise, ainsi que du rapport
ammoniaque — oxydes d’azote. Tel que déja mentionné, le créneau de température pour I’ammoniaque et
I’ammoniaque caustique est de 850 a 1 0000°C, la température optimum étant de 870 °C. En comparaison,
le créneau de température lors de 1’utilisation de I'urée (800 a 1 100°C) avec une température optimum de
1 000°C.

Le temps de rétention dans le créneau de température requis est de I’ordre de 0,2 — 0,5 secondes. Une fois
de plus, I’optimisation est requise en ce qui concerne le rapport molaire de NH3 - NOx. Le taux de retrait
de NOx est favorisé par un rapport accru, mais en attendant le glissement de ’ammoniaque augmente
aussi, conduisant a une pollution plus importante des unités suivantes (par ex. les échangeurs de chaleur,
conduits de gaz brllés). Afin de neutraliser ces deux effets contraires, un rapport de NH3 - NOx situé
entre 1,5 et 2,5 a été identifié comme étant optimum.

Avantages environnementaux réalisés

Généralement, avec la RNCS un taux de réduction de 40 — 70 % est réalisable [11, European Commission,
2003].

Les usines d’ammoniaque autrichiennes, qui sont équipées de RNCS au niveau du reformeur
primaire, réalise des taux de réduction de NOx de 30 — 50 % et les niveaux d’émission de 140 —
160 mg/Nm®. La limite du glissement de I’ammoniaque est de 10 mg/Nm*[9, Austrian UBA, 2002].

Le glissement de I’ammoniaque est de 1 — 5 mg/Nm?[17, 2nd TWG meeting, 2004].



Effets cross média

La plupart des problémes avec les applications de RNCS sont li¢s a la distribution non uniforme d’additif
au sein de la chambre de combustion. Par conséquent, 1’optimisation du systéme de distribution est
requise. Les systémes de distribution spéciaux sont utilisés pour gagner une distribution optimale de
I’ammoniaque et des gaz brilés.

Afin de réaliser un taux d’abattement et un faible glissement de NH3s, de I’additif et du NOx dans les gaz
brilés doivent subir un mélange suffisant.

Ll potentiel pour la formation de N20
L consommation de NH3

Données opérationnelles

Voir Description.

Applicabilité

En général, la RNCS est applicable aux usines d’ammoniaque nouvelles et existantes. La RNCS est
particuliérement considérée comme une mesure de réduction efficace pour les usines existantes. La RNCS
est une option pour la remise a niveau du reformeur primaire, puisqu’elle peut étre mise en place dans les
usines existantes.

La remise a niveau est considérée comme appropriée dans le cas de fourneaux Kellogg, et probablement
impossible avec les fourneaux Foster Wheeler. Certains fourneaux ne permettront pas de fournir la bonne
gamme de température/les temps de rétention [17, 2nd TWG meeting, 2004].

Données économiques

Comme I’agent de réduction est disponible sur site, les cofits d’équipement et de fonctionnement sont plus
faible comparé a d’autres usines de combustion. Dans les usines d’ammoniaque, 1’équipement pour une
unité de stockage d’additif n’est pas nécessaire.

Force motrice pour I’exécution

Emissions de NOxréduites.

Références a des ouvrages et usines exemples

¢ les deux lignes de production d’ammoniaque de Agrolinz Melamin étaient équipé de la RNCS
entre 1998 et 2000

e DSM, Geleen

e Kemira, Tertre

€«[9, Austrian UBA, 2002, 10, European Commission, 2005, 11, European Commission, 2003]

(_



2.4.11 Systéemes améliorés de retrait du CO2
Description

Le CO: formé dans le processus de gazéification et le processus de conversion de changement est
normalement retiré par épuration avec un solvant. Dans les processus, de 1’énergie mécanique est
nécessaire pour faire circuler le solvant et, dans la plupart des cas, de la chaleur est nécessaire pour
régénérer la solution. De cette maniere, du CO2 presque pur est recyclé qui est typiquement ventilé, bien
qu’il puisse étre utilisé dans d’autres processus, par exemple dans la production d’urée. Les systemes de
retrait du CO: utilisant des solvants améliorés consomment substantiellement moins d’énergie
que les autres systémes. La consommation d’énergie d’un systéme de retrait de CO2 dépend aussi de la
maniere dont il est incorporé dans 1’usine d’ammoniaque, et est affecté par la pureté du syngaz et du
recyclage du COx..

Une technique simple, relativement peu onéreuse pour améliorer la consommation d’énergie des systémes
de retrait du « CO2de carbonate de potassium chaud » est d’ajouter des catalyseurs spéciaux.
Avantages environnementaux réalisés

Des économies d’énergie de 30 — 60 MJ/kmol de CO2 (environ 0,8 — 1,9 GJ/tonne de NH3) sont possibles.

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

La technique intégrée s’applique a toutes les usines d’ammoniaque a reformage de vapeur existantes et
nouvelles.

Données économiques

Avantages de cofits supposés.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en colt.



Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997]

2.4.12 Préchauffage de I'air de combustion
Description

L’air de combustion est normalement chauffé¢ avec la chaleur perdue du reformeur primaire ou des gaz
brilés de la chaudiere auxiliaire. Les températures des flammes accrues dans le préchauffage de ’air
conduit a des niveaux d’émission de NOx plus grands. Si une quantité importante de préchauffage de
I’air est appliquée et qu’aucuns gaz perdus de turbine a gaz ne peuvent étre utilisés, une valeur de 90
mg/Nmy; 270 g/tonne de NH3 pourraient augmenter a 130 mg/Nme; 390 g/tonne de NHs.

Avantages environnementaux réalisés

. économies d’énergie

Effets cross média

Emissions de NOx accrues.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Ceci est une technique intégrée applicable dans les usines de reformage de vapeur existantes et nouvelles.

Données économiques

Avantages en colt.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en cotit.

Références a des ouvrages et usines exemples



[3, European Commission, 1997]

2.4.13 Désulfuration a basse température

Description

Dans les unités standard de désulfuration, 1’énergie requise pour le chauffage du gaz d’alimentation
provient des gaz briilés du reformeur a allumage. Cependant, dans des concepts utilisant un reformeur
échangeur chauffé par D’effluent du reformeur secondaire, une source d’énergie indépendante est
nécessaire pour préchauffer le gaz d’alimentation, ce qui peut étre un chauffage a allumage de gaz avec
davantage d’émission de NOx. L’utilisation de catalyseurs de désulfuration avec une température de
fonctionnement plus basse peut utiliser la vapeur a basse température pour chauffer le gaz d’alimentation,
au lieu de son allumage direct. De cette maniére, les émissions de NOx de I'unité de désulfuration sont
évitées.

Avantages environnementaux réalisés

e économies d’énergie
e évite une source supplémentaire d’émissions

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Une technique intégrée applicable dans la section de désulfuration d’usines nouvelles et existantes de

reformage d’échange de chaleur autothermique.

Données économiques

Avantages de colits supposés.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en cotit.

Références a des ouvrages et usines exemples



[3, European Commission, 1997]

2.4.14 Conversion de changement isothermique
Description

Des températures plus basses favorisent la forte conversion de changement exothermique. De ce fait, la
chaleur doit étre extraite pour réaliser une concentration de CO faiblement résiduelle. Dans les usines
conventionnelles, ceci est réalisé en deux étapes : conversion de changement a température élevée (330 —
440 °C) et conversion de changement a faible température (200 — 250 °C), en utilisant les différents types
de catalyseurs. Le gaz est refroidi entre les deux étapes.

Aussi, un systéme a une seule étape peut &tre utilisé plutdét que I’approche a deux étapes. Alors, la
conversion est réalisée isothermiquement par retrait continu de la chaleur du bain du catalyseur, en
utilisant des tubes de refroidissement. De cette maniére, le besoin en catalyseur de changement a haute
température conventionnel contenant du chrome n’est plus nécessaire. Alors que se produit le changement
isothermique sans catalyseur a chrome, la réaction Fisher-Tropsch ne se produit pas dans le réacteur de
changement, permettant ainsi un rapport plus faible vapeur-carbone. La synthése Fischer-Tropsch est la
réaction de I’hydrogéne avec le monoxyde de carbone, dioxyde de carbone ou mélanges de ces oxydes de
carbone (synthése) pour produire un ou plusieurs composés de carbone, par exemple des hydrocarbures,
alcools, éthers, acides, cétones et aldéhydes.

Avantages environnementaux réalisés

€. ¢conomie d’énergie
e pas nécessaire d’éliminer un catalyseur usagé contenant du chrome
e le temps de démarrage du changement isothermique a une étape est réduit comparé aux systemes

conventionnels a deux étapes, induisant des émissions plus faibles.
Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Cette technique intégrée est surtout applicable dans les usines de reformage d’échange de chaleur
autothermique.

Données économiques

Aucune information fournie.



Force motrice pour I’exécution

Economie d’énergie

Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997]

2.4.15 Utilisation de particules de catalyseur plus petites dans les convertisseurs
d’ammoniaque

Description

La plus grande activité des particules de catalyseur plus petites résulte en un taux de circulation réduit
et/ou une pression de synthése réduite. Une autre conséquence est qu'un volume de catalyseur plus petit
est nécessaire. Le point négatif est une chute de pression plus importante, qui pourrait avoir un contre effet
sur les économies d’énergie.

Avantages environnementaux réalisés

. économies d’énergie

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Ceci est une technique intégrée applicable dans les usines de reformage de vapeur et d’oxydation partielle
existantes et nouvelles.

Données économiques

Avantages de colits supposés.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en coft.



Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997]

2.4.16 Séparation et recyclage des condensats de processus
Description

La condensation du surplus de vapeur dans le gaz en aval de la conversion de changement forme un
condensat de processus. Ce condensat contient du NHs et du CH3OH contaminant, qui peuvent étre
retirés par séparation avec la vapeur de processus et ensuite recyclés vers d=le reformeur primaire. Le
condensit séparé, pouvant toujours contenir des quantités infimes d’impuretés, peut étre recyclé vers 1’eau
d'alimentation de chaudicre aprés davantage de nettoyage par un échangeur d’ion.

Avantages environnementaux réalisés

Réduction des émissions dans I’eau

Effets cross média

Consommation d’énergie pour la séparation.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Cette technique est applicable aux usines nouvelles et existantes de reformage de vapeur et d’oxydation
partielle.

Données économiques

Les cotts sont estimés a EUR 2.9 — 3.3 millions pour la mise a niveau des usines existantes avec une
capacité de 1 500 tonnes/jour.

Force motrice pour I’exécution

Réduction des émissions dans I’eau

Références a des ouvrages et usines exemples

[1, EFMA, 2000, 3, European Commission, 1997]



2.4.17 Catalyseur a basse pression pour la synthése de ’'ammoniaque

Description

Un nouveau catalyseur de synthése d’ammoniaque contenant du ruthénium et un activateur alcalin sur un
support graphite a une activité bien plus élevée par volume comparé au catalyseur conventionnel basé sur
les ions. Ceci permet de réaliser des économies d’énergie dans le réacteur de synthése de I’ammoniaque,
puisque des pressions de fonctionnement plus faibles peuvent étre utilisées et un taux de conversion plus
¢levé par passage peut étre obtenu. Le volume du catalyseur peut aussi étre réduit.

L’activité du catalyseur de synthése du fer traditionnel est considérablement augmentée par 1’activation
au cobalt. Une pression plus faible du réacteur de synthése de I’ammoniaque et/ou un taux de recyclage
plus faible peut aussi étre réalisé.

Avantages environnementaux réalisés

Une réduction d’énergie allant jusqu’a 1.2 GJ/tonne de NHs peut étre réalisée, mais elle peut étre
compensée par le besoin d’utiliser de I’énergie pour la réfrigération de I’ammoniaque.

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Ceci est une technique intégrée applicable dans les usines de reformage de vapeur et d’oxydation partielle

existantes et nouvelles.

Données économiques

Aucune information fournie, mais des avantages de cofits peuvent tre supposés.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en cofit.

Références a des ouvrages et usines exemples



[3, European Commission, 1997]

2418 Utilisation de catalyseurs résistants au soufre pour la réaction de
changement du syngaz issu de I’oxydation partielle

Description

Ceci est une technique intégrée applicable dans les usines nouvelles d’oxydation partielle. La technique
assure le retrait du CO2 et des composés sulfureux, traditionnellement effectuée par des étapes séparées,
en une seule et méme étape. Dans une usine d’ammoniaque utilisant 1’oxydation partielle pour la
production de syngaz, deux configurations de processus basiques peuvent étre utilisées. Dans une
configuration, le syngaz est refroidi apres le gazéifieur dans une chaudiére de récupération de chaleur. Le
H:S est ensuite recyclé depuis le syngaz dans une unité froide de nettoyage au méthanol. Les gaz propres
sont saturés avec de la vapeur avant d’entrer dans le réacteur de changement a haute température, en
utilisant un catalyseur conventionnel a base de fer. Apres les réacteurs de changement, le CO:2 est retiré
dans une unité de retrait de CO2 conventionnelle, par exemple dans une unité¢ de nettoyage au méthanol
froid de deuxieme étape.

Dans la seconde configuration, le refroidissement du syngaz aprés le générateur est effectué par une
trempe directe dans 1’eau, qui fournit aussi la vapeur nécessaire pour la conversion de changement. Dans
ce cas, I'unité de nettoyage au méthanol froid est placée aprés la conversion de changement, retirant le
CO:z et le H2S dans deux fractions séparées. Dans cette configuration, 1’alimentation pour la conversion de
changement contient toujours tout le soufre dans le syngaz et donc un catalyseur de changement tolérant le
soufre est nécessaire. Des économies d’énergie peuvent &étre réalisées dans la seconde configuration,
puisqu’il n’est pas nécessaire de réchauffer le syngaz avant le changement a température élevée.
Avantages environnementaux réalisés

. économies d’énergie

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Ceci est une technique intégrée applicable aux usines nouvelles d’oxydation partielle.

Données économiques

Aucune information fournie, mais des avantages de coflits peuvent &tre supposés.



Force motrice pour I’exécution

Avantages en colt.

Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997]

2.4.19 Nettoyage de I'azote liquide pour la purification finale du gaz de synthése
Description

Le gaz de synthese est épuré a contre-courant avec de 1’azote liquide a une température d’environ
185 © C. Les impuretés de CO2, CO et CHa4 sont dissous dans 1’azote liquide et recyclées par flashing et
distillation, pour une utilisation ultérieure comme carburant. Pour le nettoyage de 1’azote liquide, 1’azote
pour la réaction de synthése de I’ammoniaque est aussi fourni. Le processus produit du gaz de synthése
pratiquement sans gaz inertes. Alors que le gaz de synthése est d’une telle pureté, le gaz de purge n’est pas
nécessaire et un taux de conversion élevé par passage est réalisé.

Avantages environnementaux réalisés

L ¢limine le gaz de purge
& augmente 1’efficacité de la boucle de synthese.

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Ceci est une technique intégrée applicable aux usines nouvelles d’oxydation partielle.

Données économiques

Aucune information fournie, mais des avantages de cofits peuvent &tre supposés.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en cofit.



Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997]

2.4.20 Refroidissement indirect du réacteur de synthése de 'ammoniaque

Description

Dans le réacteur de synthése de I’ammoniaque, le catalyseur est divisé en plusieurs couches et la chaleur
est retirée par des échangeurs de chaleur au lieu de I’injection de gaz de synthése froid. La chaleur de
réaction peut étre utilisée pour la production de vapeur a haute pression, ou pour le préchauffage de 1’eau
d'alimentation de chaudiere, ainsi que pour chauffer le syngaz entrant a la température d’entrée souhaitée
des bains catalyseurs. De I’énergie est économisée de cette manicére puisqu’un taux de conversion de
I’ammoniaque plus élevé est réalisable pour chaque passage. De plus, le volume du catalyseur nécessaire
peut étre réduit.

Avantages environnementaux réalisés

Ll ¢conomies d’énergie
¢ taux de conversion de ’ammoniaque plus élevé par passage
e volumes réduits du catalyseur.

Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Ceci est une technique intégrée applicable dans les usines de reformage de vapeur et d’oxydation partielle
existantes et nouvelles.

Données économiques

Avantages de cofits supposés.

Force motrice pour I’exécution

Economies de cofts



Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997]

2.4.21 Recyclage de I’hydrogéne depuis le gaz de purge de la boucle
de synthése de 'ammoniaque

Description

Un flux continu de gaz de purge doit étre pompé pour retirer les gaz inertes de la boucle de synthese de
I’ammoniaque. Dans les conceptions plus anciennes, ce gaz de purge extrait €tait généralement ajouté
directement ou aprés I’épuration de I’eau vers le carburant du reformeur. Par conséquent, la valeur de
chauffage intrinseque du gaz était utilisée mais 1’énergie supplémentaire pour générer et purifier
I’hydrogene était perdue. Dans les conceptions plus récentes, ’hydrogéne est récupéré depuis ce gaz de

purge et recycler vers la boucle de synthése.

Ce recyclage de I’hydrogene peut étre réalisé en utilisant différentes technologies, telles que la séparation
cryogénique, la technologie des membranes ou I’adsorption modulée en pression (AMP).

Avantages environnementaux réalisés

. économies d’énergie

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Ceci est une technique applicable aux usines nouvelles et existantes de reformage de vapeur a boucle de
synthése et a pression élevée.

Données économiques

Avantages de cofits supposés.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en colt.



Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997]

2.4.22 Retrait de ’'ammoniaque depuis les gaz de purge et la vapeur instantanée dans une
boucle fermée

Description

L’ammoniaque est retirée des gaz de purge et de la vapeur instantanée par épuration de 1’eau. La
compression des vapeurs instantanées a basse pression est effectuée par un compresseur mécanique ou par
un éjecteur, et est réalisée afin de les alimenter dans un systéme d’épuration d’eau. Les gaz épurés sont
brilés dans la section de reformage. La solution de NH3 obtenue est recyclée vers d’autres processus ou
distillée pour récupérer le NHs pur.

Avantages environnementaux réalisés

Emissions réduites de NOx, émissions réduites de NH3

Effets cross média

Consommation d’énergie supplémentaire.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Cette technique intégrée est principalement applicable dans les usines nouvelles et existantes a reformage
de vapeur. Il est improbable qu’elle soit applicable pour les trés petits flux de vapeur instantanée, quand
I’effet cross média (consommation d’énergie) contre balance 1’avantage environnemental (émissions
réduites de NOx).

Données économiques

Aucune information fournie.

Force motrice pour I’exécution

Emissions réduites de NOx, émissions réduites de NH3

Références a des ouvrages et usines exemples



[1, EFMA, 2000, 3, European Commission, 1997]

2.4.23 Brileurs a faibles NOx

Description

Les émissions de NOx sont réduites dans les gaz brilés provenant des reformeurs primaires et des
chaudiéres auxiliaires par modification de la section de combustion. La température de pointe de la
flamme, la disponibilit¢ de 1’oxygeéne et le temps de résidence dans la zone de combustion, tous
influencent la formation de NOx. Les brileurs a faible NOx réduisent la formation de NOx grice au
contrdle de ces facteurs par le biais d’ajout par étape d’air de combustion et/ou de gaz de chauffage ; ils

peuvent aussi comprendre la recirculation partielle des gaz briilés.

Pour une plus ample description des brileurs a faible NOx, voir [10, European Commission, 2005].

Avantages environnementaux réalisés

Des taux de réduction de NOx allant jusqu’a 70 % [10, European Commission, 2005].

Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Ceci est une technique intégrée applicable dans les usines de reformage de vapeur et d’oxydation partielle
existantes et nouvelles.

Données économiques

Le cott des brileurs peut étre estimé au cout de la configuration normale + 10 % ou, si la recirculation de
I’effluent gazeux est réalisée, + 15 % jusqu’a + 30 % [3, European Commission, 1997]. Le coit de la mise
a niveau peut étre important.

Force motrice pour I’exécution

Réduction des émissions de NOx.



Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997, 10, European Commission, 2005], DSM, Gelen

2.4.24 Recyclage du métal et élimination controlée des catalyseurs usagés
Description

Plusieurs sociétés offrent actuellement des services pour la manipulation correcte des catalyseurs lors de la
d’installation des catalyseurs usagés, avec un transport complémentaire vers des sites de dépot fiable pour
I’environnement ou vers des installations de recyclage du métal.

Avantages environnementaux réalisés

Permet le recyclage et la réutilisation des matériaux.

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Ce concept de gestion est applicable a toutes les usines d’ammoniaque.

Données économiques

A les avantages de la vente des catalyseurs usagés.

Force motrice pour I’exécution

Elimination sfire ou recyclage.

Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997]



2.4.25 Gestion du démarrage, de I'arrét et des conditions anormales
de fonctionnement

Description

Lors du démarrage et de 1’arrét il se produit des émissions plus importantes que lors du fonctionnement
normal. Le démarrage initial est généralement le plus important a cause de sa durée. Les usines
d’ammoniaque sont démarrées ou éteintes suivant une suite contrélée, qui résulte en la ventilation des gaz
reformés ou de synthése a travers des conduits variés de ’usine. Il peut étre nécessaire de ventiler du gaz
naturel lors du démarrage de la section de désulfuration (voir aussi la Section 2.2.5).

Des options pour minimiser les émissions comprennent ce qui suit :

. minimisation des temps de démarrage et d’arrét par I’utilisation de verrouillages et d’une suite
logique de fonctionnement.

. utilisation des gaz inertes recyclés pour le préchauffage

. application des taux maximum possibles de préchauffage pour I’équipement et les catalyseurs

. réduction du catalyseur de changement a faible température avec du gaz porteur inerte

. mettre la boucle de synthése en fonctionnement le plus vite possible

. évasement des gaz ne pouvant étre traités.

Des émissions accrues peuvent résulter des arréts d’urgence dus a une mise en défaut de 1’équipement, des
situations de refoulement du processus, une erreur humaine, et en cas de force majeure. Une analyse des
risques appropriée est réalisée pour apporter la prévention et la suite de contrdles nécessaires en cas
d’urgence. Des verrouillages des instruments, un équipement de remplacement d’urgence telles que des
batteries, sauvegarde de I’équipement, systémes de vote instrumentaux, inventaire du systeme adéquat,
contrdle par ordinateur, et épurateurs sont tous utilisés pour éviter ou minimiser les émissions en cas d’une
urgence. Des procédures appropriées d’arrét sont établies pour empécher la formation de carbonyle de
nickel toxique depuis les gaz contenant du monoxyde de carbone. Ces gaz sont normalement exclus des
méthanateurs contenant des catalyseurs de nickel a toutes températures inférieures a 150 °C (en deca de
cette température, il se forme du carbonyle de nickel).

Avantages environnementaux réalisés

Emissions réduites.

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.



Données économiques

Aucune information fournie.
Force motrice pour I’exécution

Réduction d’émissions.

Références a des ouvrages et usines exemples

[3, European Commission, 1997]

2.4.26 Production d’ammoniaque en utilisant ’hydrogéne de I’électrolyse de I'eau
Description

Produit par électrolyse, I’hydrogene peut étre utilisé directement pour la production d’ammoniaque, et de
telles opérations existaient au milieu des années 1990 en Egypte, Islande et au Pérou. Dans ce processus,
I’hydrogéne issu de ’usine d’¢électrolyse de l'eau et 1’azote de 1’'usine de séparation de 1’air passent pour
séparer les cuves de stockage, fournissant une capacité tampon et une pression stabilisée du gaz.
L’¢lectrolyse de l'eau donne un gaz d’alimentation extrémement pur, contenant une quantité tres faible
d’oxygene (0,1 — 0,2 %), comparé au gaz de syntheése généré depuis une charge d’alimentation en
hydrocarbure. L’oxygéne agit comme un poison pour le catalyseur convertisseur de I’ammoniaque et doit,
par conséquent, étre retiré. Ceci est effectué par la combustion catalytique, qui a lieu immédiatement aprés
le mélange de I’hydrogéne et de 1’azote. Une petite quantité d’hydrogéne réagit avec 1’oxygene présent
produisant de I’eau. Le gaz mélangé purifié (gaz d’appoint) passe alors vers une cuve de stockage qui sert
de tampon pour ’étape de synthése de I’ammoniaque. La boucle de synthése est la méme que pour les
usines d’ammoniaque a carburant fossile.

Avantages environnementaux réalisés
Les émissions directes depuis ce processus sont minimes comparées au processus de reformage de vapeur

et d’oxydation partielle.

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité



La production d’ammoniaque basée sur 1’¢lectrolyse de I'eau est actuellement effectuée dans des usines
d’une capacité allant jusqu’a 500 tonnes/jour. Le processus n’est généralement pas considéré comme
¢conomiquement viable. Cependant, dans certaines circonstances locales (selon le prix local de
I¢électricité), ceci peut toujours étre une technologie intéressante et compétitive, en particulier lorsque
I’énergie €lectrique renouvelable est abondamment disponible.

Données économiques

Le processus n’est généralement pas considéré comme économiquement viable a cause du prix actuel de
I”¢électricité.

Force motrice pour I’exécution

Considérations locales.

Références a des ouvrages et usines exemples

[1, EFMA, 2000, 3, European Commission, 1997]



2.5 MTD pour 'ammoniaque
MTD consiste a appliquer les MTD communes présentées en Section 1.5.

MTD pour le stockage consiste a appliquer les MTD présentées dans [5, European Commission, 2005].

MTD pour les nouvelles installations consiste a appliquer une fois les concepts d’usine suivants :

. reformage conventionnel (voir Section 2.4.1)
. reformage primaire réduit (voir Section 2.4.2)
. reformage autothermique a échangeur de chaleur.

MTD consiste a appliquer une combinaison des techniques suivantes, et de réaliser les niveaux
d’émission de concentration de NOx donnés dans le Tableau 2.13 :

. la RNCS au niveau du reformeur primaire, si le fourneau émet la température requise/le créneau
de temps de rétention requis (voir la Section 2.4.10)

. brileurs a faible NOx (vois la Section 2.4.23)

. le retrait de I’ammoniaque des gaz de purge et vapeurs instantanées (voir la section 2.4.22)

. désulfuration a basse température pour le reformage de I’échange de chaleur (voir Section 2.4.13).

émissions de NOx sous
forme de NO:

Concept de I’usine

mg/Nm 3
processus de reformage avancé conventionnel et processus a reformage 90 — 230
primaire réduit *
reformage autothermique a échangeur de chaleur a) 80 b) 20

a) chauffage d’air de processus b) chaudiere auxiliaire
x extrémité inférieure de la gamme meilleurs performeurs existants et nouvelles installations

Aucune corrélation directe entre les niveaux de concentration et les facteurs d’émissions n’a pu étre
établies. Cependant, les facteurs d’émissions de 0,29 — 0,32 kg/tonne de NH3 sont considérés comme un
point de repére pour les processus de reformage conventionnel et les processus avec reformage primaire réduit.
Pour le reformage autothermique d’échange de chaleur, un facteur d’émission de 0,175 kg/tonne de NH3 est
considéré comme un point de repére.

Tableau 2.13 : Niveaux d’émissions associés aux MTD

MTD consiste a réaliser des audits énergétiques routiniers (voir
Section 2.4.6).



MTD consiste a appliquer une combinaison des techniques suivantes et de réaliser les niveaux de
consommation d’énergie donnés dans le Tableau 2.14 :

. préchauffage étendu de 1’alimentation en hydrocarbure (voir Section 2.4.4)

. préchauffage de 1’air de combustion (voir la Section 2.4.12)

. installation d’une turbine a gaz de seconde génération (Section 2.4.4 et 2.4.8)

. modifications des briileurs du fourneau pour assurer une distribution adéquate du gaz
d’échappement de la turbine a gaz sur les brileurs (voir Section 2.4.4)

. réorganisation des serpentins de convection et ajout de surface supplémentaire (voir Section 2.4.4)

. pré-reformage combiné a un projet d’économie de vapeur (voir Section 2.4.5)

. retrait amélioré de CO2 (voir Section 2.4.11)

. désulfuration a basse température (voir Section 2.4.13)

. conversion de changement isothermique (surtout pour les nouvelles installations, voir section
2.4.145)

. utilisation de particules de catalyseur plus petites dans les convertisseurs d’ammoniaque (voir
Section 2.4.15)

. catalyseur de synthése d’ammoniaque a basse pression (voir Section 2.4.17)

. utilisation de catalyseur résistant au soufre pour la réaction de changement du syngaz issu de
I’oxydation partielle (voir Section 2.4.18)

. refroidissement indirect du réacteur de synthése de I’ammoniaque (voir Section 2.4.20)

. recyclage de ’hydrogéne depuis le gaz de purge de la boucle de synthése de I’ammoniaque (voir
Section 2.4.21)

. mise en ceuvre d’un systéme de controle de processus avancé (voir Section 2.4.7).

Consommation nette
d’énergie

Concept de ’usine
GJ(LHYV)/tonne de NH3

Les processus de reformage conventionnels, processus a
reformage primaire réduit ou reformage autothermique 27.6-31.8
d’échange de chaleur

x Pour I’interprétation des niveaux de consommation d’énergie donnés, voir Section 2.3.1.1. Par
conséquent, les niveaux peuvent varier jusqu’a + 1.5 GJ. Généralement, les niveaux se rapportent a un
fonctionnement stable tel qu’il serait typiquement observé lors de test de performance suivi directement
d’un remodelage ou d’une révision a une capacité voulue.

Tableau 2.14 : Niveaux de consommation d’énergie associés aux MTD

MTD pour I’oxydation partielle consiste au recyclage du soufre des gaz briilés, par exemple en combinant
une unité Claus et le traitement des gaz de fin et de réaliser les niveaux d’émissions associés aux MTD et
les efficacités données en [8, European Commission, 2002], voir Section 2.4.9.

MTD signifie retirer le NH3 des condensats de processus, par exemple par séparation.

MTD consiste a recycler le NHs des gaz de purge et des vapeurs instantanées dans une boucle fermée.

MTD consiste a gérer le démarrage/arrét et les conditions anormales de fonctionnement conformément a



la Section 2.4.25.



3 ACIDE NITRIQUE

3.1. Information Générale

L’acide nitrique est 1’'un des produits chimiques industriels les plus importants et de maniére quantitative,
il est I’un des dix premiers. La production a atteint un palier dans les années 1990 a cause de |’utilisation
plus importante de 1’urée produite en aval. En 2003, 16,6 millions tonnes de HNO3 furent produites en
Europe [102, EFMA, 2000].

Dans I’Europe de 25, en Suisse et en Norvege, environ 100 usines européennes d’acide nitrique sont
exploitées en 2006. La capacité s’étend de 150 a 2 500 tonnes/jour [154, TWG on LVIC-AAF, 2006].
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Figure 3,1 : Niveaux de production de HNO3 dans certains pays européens en 1997 et 2003
[117, UNFCCC, 2006]

La plupart de I’acide nitrique produit est utilisé pour les engrais non organiques ; il est essentiellement
neutralisé avec de ’ammoniaque pour former du nitrate d’ammonium [15, Ullmanns, 2001]. D’autres
utilisations pour 1’acide nitrique sont la fabrication d’explosifs AN, et de produits chimiques, tells que le
caprolactame, 1’acide adipique, le dinitrotoluéne ou le nitrobenzéne. Un acide faible (li¢ a la plus grande
partie de la production d’acide nitrique) ou un acide fort peut étre produit, selon I’application requise :
I’acide faible (50 — 65 % M/M) est approprié pour 1’utilisation dans la production d’engrais, mais un acide
plus fort (jusqu’a 99 % M/M) est nécessaire pour plusieurs réactions organiques. L’acide nitrique
concentré¢ peut étre fabriqué directement et indirectement. Le processus direct est assez différent du
processus pour produire de I’acide nitrique faible ; Le processus indirect utilise de 1’acide nitrique faible
comme un de ces matériaux de départ.

L’autre type d’usine fonctionne avec un processus a double pression afin d’augmenter I’efficacité. Les
usines plus anciennes a double pression fonctionnent avec une faible/moyenne pression, alors que les
usines modernes fonctionnent avec une pression moyenne/¢levée.



Génération de gaz a effet de serre N20 comme sous-produit

L’oxydation de I’ammoniaque génére du NO, avec du N20 comme sous-produit. Des augmentations de
pression de combustion de 1 & 5 bar durant les 5 derni¢res décades ont légérement augmenté le
niveau d’émission de N20. Selon le [107, Kongshaug, 1998], I’'usine européenne moyenne émet 6 kg de
N20 par tonne de HNOs3 correspondant a environ 2 tonnes de COz2-eq. par tonne de HNOsa 100 %

3,2 Processus et techniques appliquées

La description suivante est pour une usine type. Les détails peuvent varier d’une usine a 1’autre.

3.2.1 Apercgu

La Figure 3.2 donne un apercu de la production de HNOs. Les quatre types d’usines pertinents sont
distingués selon les pressions appliquées au cours de 1’étape d’oxydation et d’absorption telles que
présentée dans le Tableau 3.1.

Pression appliquée en bar
Abréviation
Type Oxydation Absorption
' Double <17 76 o
faible/moyenne
Mono
Moyenne/Moyenne 1L7-6.5 M/M
double
Moyenne/Forte 1.7-6.5 6.5-13 M/F
Mono Forte/Forte 6.5-13 F/F

Tableau 3.1 : Différents types d’usines pour la production de HNQOs. Ce tableau est basé sur [88, infoMil, 1999,
102, EFMA, 2000, 104, Schoffel, 2001]

Pour créer une pression plus élevée dans la section d’absorption, un compresseur est installé entre le
condenseur refroidisseur et la colonne d’absorption. La chaleur de compression est retirée par échange de
chaleur avec le gaz de fin et/ou par recyclage de chaleur dans la chaudicre a vapeur. Un deuxieme
condenseur refroidisseur réduit la température a 50 °C par refroidissement avec de 1’eau.

3.2.2 Préparation de la matiére premiére

Le NHs liquide est évapor¢ et filtré. L’air est purifié en utilisant une filtration a deux ou trois étapes et il
est pressurisé. Le filtre a ammoniaque et le filtre a air doivent tous les deux retirer les particules le plus
efficacement possible, afin de ne pas impacter négativement 1’étape d’oxydation qui suit. L air est séparé
en deux flux : un flux est conduit vers le réacteur catalytique, alors que 1’autre flux est conduit vers la
section javellisée de la section de la colonne d’absorption. Le NH3 est mélangé a I’air dans une proportion
de 1:10 (en gardant en mémoire la LEI) et (de maniere optionnelle) il est filtré.



3.2.3 Oxydation du NHs

Le NH3 est réactivé avec de 1’air .sur un catalyseur dans la section d’oxydation. De 1’oxyde nitrique et de
I’eau sont formés dans ce processus selon 1’équation principale :

4NH3+502e4NO + 6 H20

Oxyde nitreux, azote et eau sont formés simultanément en accord avec les équations suivantes :
4NH3+302 <> 2N2>+6H20
4NH3+402 <> 2N20+ 6 H20

La production d’oxyde nitrique (NO) dépend de la pression et de la température tel qu’indiqué dans le
Tableau 3.2.

Pression en bar Température (°C) gzoﬁgcz‘i%
17 810 — 850 97
1.7-6.5 850 — 900 96
>6.5 900 - 940 95

Tableau 3.2 : Dépendance du NO sur la pression et la température [102, EFMA, 2000]

La réaction est effectuée avec un catalyseur. Le catalyseur consiste typiquement en plusieurs tamis
métalliques tissés ou a mailles formés a partir de fils contenant environ 90 % d’alliage de platine avec du
rhodium pour une plus grande résistance et parfois il contient du palladium.

L’enthalpie du gaz chaud de réaction est utilisée pour produire de la vapeur et/ou du gaz de fin préchauffé.
Apres, le gaz de réaction a une température de 100 a 200 °C, selon le processus et il est alors refroidi
davantage avec de I’eau. L’eau formée au cours des réactions d’oxydation est condensée dans un
condenseur-refroidisseur et transférée vers la colonne d’absorption.

3.2.4 Oxydation du NO et absorption en H20

L’oxyde nitrique est oxydé en dioxyde d’azote alors que les gaz de combustion sont refroidis, selon
I’équation suivante :

2NO + O2 > 2NO2

Dans ce but, de I’air secondaire est ajouté au mélange gazeux obtenu a partir de 1’oxydation de
I’ammoniaque. De 1’eau déminéralisée, du condensat de vapeur ou du condensat de processus est ajouté en
haut de la colonne d’absorption. La solution faiblement acide (environ 43%) produite dans le condenseur
refroidisseur est aussi ajoutée a la colonne d’absorption. De 1’H20 en écoulement entre en contact a
contre-courant avec le NO2 dans la colonne d’absorption, réagissant et donnant du HNOs et du NO :

3NO2+H20 < 2HNO3 +NO



L’oxydation, 1’absorption du dioxyde d’azote et sa réaction a 1’acide nitrique et a 1’oxyde nitrique se
produisent simultanément dans les phases gazeuses et liquides. Les deux réactions (oxydation et
formation de HNO3) dépendent de la pression et de la température et sont encouragées par une pression
plus élevée et une température plus basse.

La formation de HNO3 est exothermique et le refroidissement continu est nécessaire au sein de
I’absorbeur. Alors que la conversion du NO en NO2 est encouragée par une température basse, ceci sera la
réaction importante qui se produira jusqu’a ce que les gaz quittent la colonne d’absorption. L’acide
nitrique produit dans I’absorbeur contient des oxydes d’azote dissous et il est alors ‘blanchi’ par de ’air
secondaire.

Une solution aqueuse d’acide nitrique est retirée du fond de la tour d’absorption. La concentration d’acide
peut varier de 50 a 65 pds-% d’acide nitrique, selon la température, la pression, le nombre d’étape
d’absorption et la concentration en oxydes d’azote entrant dans 1’absorbeur. Les gaz qui ne sont pas
absorbés dans la solution d’acide nitrique quittent la colonne d’absorption par le haut a une température
d’environ 20 — 30 °C. Ce mélange gazeux est communément appelé gaz de fin et est chauffé par échange
de chaleur. Le gaz de fin chaud est conduit a travers un systeme d’abattement de NOx et a travers un
détendeur de gaz de fin pour le recyclage d’énergie. Le gaz de fin qui en résulte (la plupart du temps a une
température supérieure a 100 °C pour empécher le dép6t de nitrate d’ammonium et de nitrite
d’ammonium) est ventilé a travers un conduit.
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Figure 3.2 : Apercu de la production de HNOa. Cette figure est basée sur [88, infoMil, 1999, 102, EFMA, 2000]

3.2.5 Propriétés du gaz de fin et réduction des émissions

La composition du gaz de fin dépend des conditions de processus appliqués. Le Tableau 3.3 donne un
apercu des propriétés du gaz de fin.

Paramétre Niveau Unité
NOx sous forme NO: 200 — 4000 mg/Nms
rapport NO/NO2 environ 1/1 rapport molaire
N20 600 — 3000 mg/Nms
02 14 % VIV
H-0 0.3-0.7 % VIV
Pression 3-12 bar
Température aprés absorption 20-30 °C
Température apres réchauffage 200 — 500 °C
20000 — 100000 Nms/heure
Flux de volume
3100 — 3300 x Nms/tonne 100 % HNO3

Tableau 3.3 : Propriétés du gaz de fin apres I’étape d’absorption [94, Austrian UBA, 2001], <[112, Gry, 2001]

Les techniques les plus courantes de traitement des gaz de fin des usines d’acide nitrique sont :

. RCS (pour I’abattement du NOx, voir Section 3.4.9)
. RNCS (pour I’abattement du NOx et du N20, voir Section 3.4.8)

Des stratégies plus récentes pour réduire les émissions de NOx et N2O comprennent :

* D’optimisation de 1’étape d’oxydation (voir les Sections 3.4.1, 3.4.2, 3.4.3 et 3.4.5)

* la décomposition catalytique du N20, déja appliquée dans le réacteur d’oxydation, directement apres
le catalyseur d’oxydation (voir la Section 3.4.6)

* D’optimisation de I’étape d’absorption (voir Section 3.4.4)

« combinaison de I’abattement catalytique du NOx/N20 avec I’injection directe de NH3, appliqué au

gaz de fin en face de la turbine du détendeur (voir Section 3.4.7).

3.2.6 Exportation d’énergie

Le processus d’acide nitrique a subi des améliorations énergétiques importantes lors des derni¢res décades
provenant des usines atmosphériques, via des unités de M/M jusqu’a des usines M/F. La réaction du NHs
en HNOs rejette en théorie 6,3 GJ/tonne 100 % HNOs. Cependant, les pertes d’énergie dans les
compresseurs de gaz et le refroidissement (eau) réduisent 1’exportation nette de vapeur. Si toute 1’énergie
thermique est convertie en électricité dans une turbine a vapeur, 1’exportation de 1’énergie nette sera
réduite d’environ 65%.



GJ/tonne
100 % Remarque
HNO3
sous forme
Usine moderne M/F 2.4 de vapeur
HP
Exportation nette moyenne des usines européennes 1.6
Meilleures usines il y a 30 ans 1.1

Tableau 3.4 : Apercu des exportations d’énergie a partir de la production de HNOs [94, Austrian UBA, 2001,
107, Kongshaug, 1998]

3.2.7 Production d’acide nitrique concentré

Les processus directs pour la production d’acide nitrique concentré sont basés sur la production de N204
liquide, qui réagit sous pression avec 1’oxygene et dilue I’acide nitrique sous forme de HNO3.

2N204 +02 +2H20 — 4HNO3

Les oxydes d’azote, qui sont formés dans une unité de combustion d’ammoniaque exploitée a basse
pression, sont complétement oxydés en NO2 (étape d’oxydation et de post oxydation). Le NO2 est lavé
avec ’acide nitrique concentré (étape d’absorption) et par le condensat de processus et de 1’acide nitrique
dilué (étape finale de I’absorbeur). Le NO2 (ou son dimére N204) est séparé de 1’acide concentré
(blanchi) et liquéfié. L acide concentré est formé a partir de N204 liquide, d’oxygéne et d’acide nitrique
dilué (depuis I’étape finale absorption) dans un réacteur a une pression d’environ 50 bar. L’acide nitrique
concentré est recirculé vers les étapes d’absorption et d’oxydation, une partie de 1’acide nitrique est retiré
sous forme d’acide produit. L’effluent gazeux est évacué de I’étape finale d’absorption. La concentration
de NOx de I’effluent gazeux dépend de la température de 1’étape d’absorption finale. Les condensats de
processus et 1’acide nitrique dilué provenant de 1’oxydation catalytique de 1’ammoniaque, de 1’étape
d’oxydation et de post-oxydation sont réutilisés. Cependant, davantage de condensats sont formés qu’on
ne peut en utiliser dans la production d’acide concentré. Une partie des condensats de processus doit étre
réutilisée pour d’autres production ou traiter comme eaux usées.

Les processus indirects sont bases sur la distillation extractive et la rectification d’acide nitrique faible.
L’acide sulfurique ou le nitrate de magnésium est utilisé comme agent déshydratant. Avec les processus a
I’acide sulfurique, I’acide nitrique faible est préchauffé et distillé avec du H2SO4. Avec les processus du
nitrate de magnésium, une solution de Mg(NO3)2 est utilisée pour extraire I’eau de I’acide nitrique. Les
agents déshydratants sont restaurés sous vide. Les condensats de processus qui demandent un traitement
approprié de I’eau usée proviennent de la concentration de I’agent déshydratant. La vapeur retirée de la
téte de la colonne de distillation ou d’extraction est condensée pour former de I’acide nitrique. Les gaz
perdus contiennent de la vapeur d’acide nitrique et sont épurés avec de ’acide nitrique dilué.

3,3 Emissions actuelles et niveaux de consommation



Le Tableau 3.5 et le Tableau 3.6 donnent un apercu/des exemples des niveaux de consommation
de la production de HNOs. La Figure 3.3 montre la corrélation empirique entre les niveaux d’émission
spécifiques de N20 et les concentrations de N2O dans les gaz de fin. Le Tableau 3.7 montre les niveaux de
N20 rapportés et le Tableau 3.8 les niveaux de NOx rapportés.

M/M | F/F | M/F | Unité
Pression de fonctionnement 6 10 4.6/12 | bar
Ammoniaque 286 290 283 | kg/tonne 100 % HNO3
Electricité 9 13 8.5 | kWh/tonne 100 % HNO3
Pertes primaires de platine 0.15 | 0.26 | 0.13 | g/tonne 100 % HNO3
Vapeur de chauffage a 8 bar, saturée 0.05 | 0.35 0.05 | tonnes/tonne 100 % HNO3
Surplus de vapeur, 40 bar, 450 °C 0.75 | 0.58 0.65 | tonnes/tonne 100 % HNO3
Eau x de refroidissement 100 125 105 tonnes/tonne 100 % HNO3
xAT =10 K, y compris 1’eau pour le condenseur de la turbine a vapeur

Tableau 3.5 : Exemples de niveaux de consommation pour les usines a turbines 2 vapeur entrainées par du
HNO3 et du gaz de fin contenant <50 ppm NOx [94, Austrian UBA, 2001]

Consommation d’énergie M/F F/M Unité

Capacité 308 00 11 88 00 tonnes/an

Compression avec sollicitation €lectrique 5 MWh/heure

Compression avec sollicitation de vapeur 20 xx | tonnes de vapeur/heure

Autre consommation d’énergie 0.55 0.60 MWh/heure

Production de vapeur 43 x 25 xx | tonnes de vapeur/heure
x42 bar/520 °C xx 23 bar/350 °C

Tableau 3.6 : Exemples de consommation d’énergie et de production de vapeur pour une usine M/F et F/M
[94, Austrian UBA, 2001]
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Figure 3,3 : Corrélation empirique entre les niveaux d’émission spécifiques de N20 et les concentrations de
N20 dans les gaz de fin [96, Maurer and Groves, 2004]

niveau d’émission de
N20
tvpe de Drocessus kg/tonne Remarque Référence
ypedep 100 % ppmv
HNO3
Avec RNCS 300
Variation dans une Avec briileur 2 moyenne [96, Maurer and
campagne jusqu’a B B pression Corrélation avec la Groves, 2004]
I’échange du tamis 36-9 9001500 production de N2O de 1,5 -2,5
métallique %
Toutes les usines é’IQ 6_ 300 — 3500 [102, EFMA, 2000]




Norsk Hydro 2.5 400 Usine moderne intégrée
Oxydatlog a basse 4_5 650810
pression
Oxydationa 6-75 | 970- 1220
moyenne pression [86, IPCC, 2000]
}i)stllnes d? 11UI;:)1 8-10 1300 -
gues a double 1620
pression
Quelques usines 10— 19 1620 -
dépassées 3080
19 usines Yara 3-9 490 - 1500
Usines 5 810
atmosphériques
Oxydationa 7 1140 [80, Jenssen, 2004]
moyenne pression
Usmesghautes 5_9 810— 1500
pressions
Moyenne de I’'UE 6 970
Selon les conditions 31— 500 — 2000 [98, ADEME, 2003]
de processus 12.3
Niveau représentatif
de 'UE 6-8 970 — 1300 [99, IRMA, 2003]
Moyenne de ’'UE 7 1140 [87, infoMil, 2001]
. 0.12 - Systéme combiné d’abattement
Usine double M/F 0.25 20 —40 du gaz de fin depuis 2003 [100, AMI, 2006]
niveau d’émission de
N20
kg/tonne Remarque Référence
type de processus 100 % ppmyv
HNO3
4.9-8.6 | 800— 1400 | Avant 2003, 3,3/8 bar 94, Alz‘sot(r)‘f‘]“ UBA,
[94, Austrian UBA,
Usine double F/M 3.4-49 | 550-800 | 0/3,8 bar 20017 [100, AMLI,
2006]
Moyenne de campagne.
Catalyseur d’oxydation amélioré
Usine mono M/M 4.9 800 par Heraeus (voir Section SKW Piesteritz
3.4.2) ;4,5 bar, 250 °C en face
du détendeur
Usine mono M/M 6.2-74 1000~ 230 °C en face du détendeur Sasol Nitro, Afrique
1200 du Sud
Usine double M/E | 7.7 1250 | SPbacié: 384000 tonnesian, YARA, Shuiskil 6
Capacité : 500 000 tonnes/an,
Usine double M/F 9 1500 5/11 bar, 500 °C en face du DSM Geleen
détendeur




Capacité : 210 000 tonnes/an,

DSM Geleen [103,

Usine mono M/M 7.1 1150 5/’450 bar, 500 °C en face du Brink, 2000]
détendeur

Usine double M/F 7.7 1250 ﬁplaﬁgf : 730000 tonnes/an, YARA, Shuiskil 7
Capacité : 255000 tonnes/an, .

Usine mono M/M 5.7 920 4/400 bar, 500 °C en face du DS.M Umuiden [103,

\ Brink, 2000]

détendeur

Usine double M/F 9 1500 | Gapacite: 245000 tonnes/an, DSM IJmuiden
4/10 bar

. Capacité : 80 000 tonnes/an, . .

Usine mono M/M 3.8 613 2.6/3.6 bar Kemira Agro Pernis x

Usine mono H/H 0.2 27 Capacité : 400 000 tonnes/an, Kemira Agro Pernis x
9/10 bar
Capacité : 1 100 tonnes/jour,

Usine double M/F 53 360 3,5/12,8 bar? tamis métallique Agropoly.chlm,
lors de la prise de mesure: 5 Devnia
mois

Usine a pression 1.9 300 Deuxiéme catalyseur d’Heraeus GP Rouen AN6
moyenne
Double M/M (KD6) 55 Deuxi¢me catalyseur d’Heraeus Lovochgmle,
Lovosice

Deuxiéme catalyseur d’Heraeus Agropolychim

double M/F (Uhde 7.2 1350 Capacité 750 tonnes/jour Kemira GrowHow,

2)

Tertre




niveau d’émission de

N20
type de processus kg/tonne Remarque Référence
100 % ppmv
HNO:s
Double M/M (Uhde Capacité 550 tonnes/jour
3) 7.1 1150
Double F/F Capacité 850 tonnes/jour, RNCS
0.2 33
(Dupont)
Deuxi¢me catalyseur de BASF,
Double M/F (522) 18 285 12 cm (6,7 kg avant réduction)
Deuxiéme catalyseur de BASF,
Double M/F (S23) L7 272 12 cm (6,7 kg avant réduction) BASF, Anvers
Double M/F 6.7
Double F/F 0.01 RNCS
Deuxiéme catalyseur Yara, 50 %
2.0 325 de remplissage (7 kg avant
réduction) \
M/ Deuxiéme catalyseur Yara, 40% YARA, Ambes
3.3 535 de remplissage (7 kg avant
réduction)
Deuxiéme catalyseur Yara, 25%
2.8 445 de remplissage (5,2 kg avant
réduction) .
M/ Deuxiéme catalyseur Yara, 75% YARA, Montoir
0.8 130 de remplissage (5,2 kg avant
réduction)

x Usine fermée

Tableau 3.7 : Niveaux d’émission de N20 rapportés a partir de la production de HNO3




niveau
d’émission de

NOx Systéme de dé-NOx e
S Remarque Référence
type de processus %o
mg/Nm 3| ppmv [ Type d’efficacit
é
Systeme
d’abattement de gaz
de fin combiné [100, AMI,
5 Combiné 99 depuis 09/2003, 3,3/8 | 2006] [108,
bar, 300 000 Groves, 2006]
Ligne E de I’usine a tonnes/an, pas de
double M/F glissement de NH3
Avant 2003, 3,3/8
180 — bar, 300 000 [94, Austrian
190 90 RCS 82 tonnes/an, glissement UBA, 2001]
de NH3s, 0,26 — 2,6 ’
mg/Nms3
0/3,8 bar, 180 000
320 — 155 - RCS 92— 95 tonnes/an, glissement | [94, Austrian
Ligne F de I’usine a 330 160 de NH30,05-0,1 UBA, 2001]
double F/M mg/Nms3 [100, AMI,
Optimisation de la 2006]
158 o0 RCS en 2006
5/11 bar, 2 000
tonnes/jour,
Usine double M/F 164 - 80— temperatures basses YARA,
185 90 , Porsgrunn
de I’eau de
refroidissement
Usine double M/F 410 200 Capacité : 584 000 YARA, Sluiskil
tonnes/an, 5/10 bar 6
Capacité : 500 000
Usine double M/F | 348 | 170 tonnes/an, S/11 bar, - o Geleen
sine double 500 °C en face du ©
détendeur
Capacité : 210 000
Usine mono M/M 154 75 RCS 97 tonns: s/an, 5/450 bar, DSM Geleen
500 °C en face du
détendeur
Usine double M/F 369 180 Capacité : 730000 YARA, Sluiskil
tonnes/an, 4/11 bar 7
Capacité : 255000
Usine mono M/M 410 200 RCS 87 tonnf s/an, 4/400 bar, DSM IImuiden
500 °C en face du
détendeur
Usine double ME | 410 | 200 Capacité : 245000 | Ko ymuiden
tonnes/an, 4/10 bar
. Capacité : 75000 Kemira Agro
Usine mono M/M 492 240 RCS 87 tonnes/an, 2.6/3.6 bar Pernis «
100 . .
Usine mono H/H 205 RNCS 95 Capacit¢ : 400 000 | Kemira Agro
tonnes/an, 8,4 bar Pernis x




Usine double F/M

205

100

RCS

80

Capacité : environ
73 000 tonnes/an,

Kemira Agro

0/3,5 bar Danemark
Capacité : 500
tonnes/jour, )

<200 RCS 90 absorption a 3,67 Kemira Agro,

bar, RCS mise en
service en 1990

Willebroek x




type de processus

niveau
d’émission de
NOx

Systéme de dé-NOx

mg/Nm
3

ppmyv

%
d’efficacit
é

Type

Remarque

Référence

Usine double M/F

145 —

161 70

RCS 50-67

Capacité : 650
tonnes/jour, 5/10 bar,
350 °C en face du
détendeur (moyenne
annuelle)

Deux usines double
M/F

145 —

161 <100

RCS 70-76

Capacité : 2 x 945
tonnes/jour, 5/10 bar,
glissement de NO3
<10 ppm, 350 °C en
face du détendeur
(moyenne annuelle)

Usine mono H/H

156 75

RNCS

Mono 9,5 bar,
température apres la
RNCS est d’environ
620 °C (moyenne
annuelle)

BASF, Anvers

Quatre usines F/M

<150

RCS 67-81

Capacité : 4 x 270
tonnes/jour, pression
d’oxydation 1,3 bar,
absorption a 7,3 bar,
RCS mise en service
en 1975/1977

BASF
Ludwigshafen

165

RCS 87

Capacité : 225
tonnes/jour,
absorption a 3,3 bar,
RCS mise en service
en 1976

CFK Cologne

<200

RCS 60

Capacité 270
tonnes/jour,
absorption a 4,5 bar,
RCS mise en service
en 1979

GUANO,
Krefeld

<200

RCS 83

Capacité : 180
tonnes/jour,
absorption a 7,0 bar,
RCS mise en service
en 1983

GUANO,
Nordenham

Deux usines

200

RCS 90 -92

Capacité : 225
tonnes/jour,
absorption a 3,4 bar
et 3,2 bar, RCS mise
en service en
1979/1980

SUPRA
Landskrona x

<200

RCS 64

Capacité : 300
tonnes/jour,
absorption a 4,5 bar,
RCS mise en service
en 1982

SUPRA,
Koeping




Capacité : 390
tonnes/jour,

<500 | RCS | 75-83 | absorptiona 1,5 bar, Iige};ﬁ:
RCS mise en service
en 1982
Capacité : 360
tonnes/jour, ioal
<200 | RCS 60 absorption a 4,9 bar, Quimigal,
Alverca

RCS mise en service
en 1982




type de processus

niveau
d’émission de
NOx

Systéme de dé-NOx

mgéNm ppmv

%
d’efficacit
é

Type

Remarque

Référence

<200

RCS 60

Capacité : 360
tonnes/jour,
absorption a 4,9 bar,
RCS mise en service
en 1982

Quimigal,
Lavradio

<500

RCS 41

Capacité : 920
tonnes/jour,
absorption a 7,0 bar,
RCS mise en service
en 1982

PEC,
Ottmarsheim

<200

RCS 60

Capacité : 450
tonnes/jour,
absorption a 4,7 bar,
RCS mise en service
en 1983

YARA, Rjukan x

<200

RCS 71 - 80

Capacité : 900
tonnes/jour,
absorption a 4,7 bar,
RCS mise en service
en 1985

YARA, Ravenna

<200

RCS 80

Capacité : 170
tonnes/jour,
absorption a 6,26
bar, RCS mise en
service en 1988

YARA, Ravenna

<200

RCS 92

Capacité : 172
tonnes/jour,
absorption a 6,35
bar, RCS mise en
service en 1987

YARA, Ravenna

300

RCS 88

Capacité : 670
tonnes/jour,
absorption a 3,7 bar,
RCS mise en service
en 1985

YARA, IJmuiden

<170

RCS 76

Capacité : 500
tonnes/jour,
absorption a 4,6 bar,
RCS mise en service
en 1986

DuPont, Orange
(USA)

<200

RCS 80

Capacité : 300
tonnes/jour,
absorption a 3,8 bar,
RCS mise en service
en 1987

Lonza, Visp.

<200

RCS 90

Capacité : 500
tonnes/jour,
absorption a 3,57
bar, RCS mise en

RADICI, Novara




service en 1990

<100

RCS

80

Capacité : 225
tonnes/jour,
absorptiona 11,2
bar, RCS mise en
service en 1991

FCC, Pascagoula
(USA)




niveau
d’émission de
NOx

Systéme de dé-NOx

type de processus 0 Remarque Référence
(1)
mgé Nm | pomv | Type d’efficacit
é
Capacité : 245
tonnes/jour,
<100 RCS 90 absorptiona 11,2 BP Lima (USA)
bar, RCS mise en
service en 1992
Usine mono M/M 410 200 RCS 83 Capacité : 65 000 SMX Sasolburg
tonnes par an, 4,5 bar
Capacité : 1 100
. 170 — tonnes/jour, 3,5/12,8 | Agropolychim,
Usine double M/F 200 bar, absorption a Devnia
20-40°C
3 usines 70 | RCS Hu-Chems,
Korea
Capacités : 120 000
Usines Mono F/F/ 103 50 RCS ou 95 tonnes par an, 7 bar,
UKL-7 (GIAP) RNCS glissement de NH3
d’environ 50 ppm . .
Capacités : 380 000 [88’1;’;20]%1’
L tonnes par an, 4/10
Usines & double 103 50 RCS ou 93 bar, glissement de
M/F, AK-72 (GIAP) RNCS NH: &’ environ 50
ppm
double M/F (Uhde 190 — Capacité 750
2) 200 tonnes/jour Kemira
double M/M (Uhde 150 - RCS 75_ 90 Capac1'{e 550 GrowHow,
3) 180 tonnes/jour
150 — Capacité 850 Tertre
F/F (Dupont) 180 RNCS 7590 tonnes/jour

x Usine fermée

Tableau 3.8 : Niveaux d’émission de NOxrapportés a partir de la production de HNO3




3.4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD

3.4.1 Performance du catalyseur d’oxydation et longueur de campagne
Description

La performance du catalyseur est affectée de manicre négative par :

e empoisonnement par la pollution de I’air et la contamination par I’ammoniaque
€. mélange pauvre ammoniaque-air
€. pauvre distribution du gaz dans le catalyseur

Ceci peut réduire la production de NO jusqu’a 10 %. De plus, les surplus locaux d’ammoniaque dans le
brileur représentent un risque pour la sécurité de 1’usine (basé sur la LEI) et pourraient aussi causer la
surchauffe du tamis métallique du catalyseur. Pour minimiser les effets, certaines usines utilisent des
filtres magnétiques pour retirer toute rouille de I’ammoniaque, des mélangeurs statiques pour donner un
meélange de haute qualité et une étape supplémentaire de filtration appliquée au mélange ammoniaque/air.
Les tétes des brileurs contiennent souvent une plaque perforée ou une grille alvéolée pour assurer une
bonne distribution. La vélocité du gaz sur le tamis métallique du catalyseur doit étre stable.

Composition du tamis métallique. Du platine est généralement alli¢ a du rhodium pour améliorer sa
résistance et pour réduire la perte catalytique. Dans le passé, le rhodium était plus cher que le platine, ce
qui augmentait le colit. Une teneur en rhodium de 5 — 10 % a été prouvée comme étant optimale. Si une
faible température de réaction, c’est-a-dire <800 °C, est sélectionnée, un catalyseur au platine pur devrait
étre utilisé. Autrement, de Ioxyde de rhodium (III) pourrait s’accumuler a la surface du catalyseur et
diminuer P’activité catalytique. Du palladium est aussi utilisé dans les alliages de catalyseur pour réduire
des cofits. Jusqu’a 5 % de palladium, n’ayant aucunes différences importantes dans la production de
monoxyde d’azote, et a I’avantage que le coflit du palladium est inférieur a celui du platine ou du rhodium.

Effet de 1a longueur de la campagne sur la formation de N2O

Une partie du platine et du rhodium vaporise lors du processus de réaction et, dans la plupart des cas, un
systeme de recyclage du platine est installé en dessous du catalyseur. Dans ce systéme, un alliage de
palladium parfois utilisé avec de 1’or et connu comme un « attrapeur » ou capteur permet un recyclage
de 60 a 80 % des pertes totales du catalyseur. Cependant, la perte du catalyseur est inévitable et le tamis
métallique du catalyseur doit étre changé de maniére périodique. Le Tableau 3.9 donne un apergu des
divers paramétres en relation avec la pression appliquée. Les longueurs de la campagne variant de 1,5 a
12 mois.

Pour un brlileur & moyenne pression, un tamis neuf produits <1.5 % de N20 résultant en une
concentration du gaz de fin <1000 ppm. Ceci peut monter a 1 500 ppm en fin de campagne,
correspondant a 2,5 % d’ammoniaque converti en N20 [96, Maurer and Groves, 2004]. La Figure
3.4 présente la génération de N20 en relation avec le progrés d’une campagne selon [118, French
Standardisation, 2003].




Une augmentation soudaine des niveaux de N20 peut indiquer que le tamis du catalyseur a été
endommagé, permettant ainsi a ’ammoniaque de contourner les tamis. Les conséquences potenticlles
comprennent la formation de AN dans des parties du refroidisseur de 1’usine et la surchauffe de

I’équipement en aval.

De ce fait, la surveillance des performances du catalyseur (par ex. par la surveillance des
niveaux de N20) est essentielle et la longueur de la campagne peut étre choisie en conséquence.

i g
\
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Progress of the campaign in %

% du facteur de génération
Progrés de la campagne en %

Figure 3.4 : Génération de N20 en rapport avec le progrés d’une campagne [118, French
Standardisation, 2003]

Pression de 1’oxydation du NH3 1 3-7 8—12 bar
Couche de catalyseur 3-5 ?0_ 20-50
Vélocité du gaz 04-1.0 1-3 2-4 Metre/seconde
850
Température 840 — 850 - 900 — 950 °C
900
0.10
Perte du catalyseur 0.04 - 0.06 - 0.25-0.32 g/tonne HNO3
0.16
Longueur de la campagne 8—12 4-7 1.5-3 Mois

Tableau 3.9 : Paramétres de ’oxydation de ’ammoniaque liés aux pressions appliquées [88, infoMil, 1999, 94,

Austrian UBA, 2001]

Avantages environnementaux réalisés




. production optimisée de NO
. minimisation de la formation de N20
Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

voir Tableau 3,9

Applicabilité

Généralement applicable.

La prise en compte des développements récents en matiere de fabrication de catalyseur d’oxydation, les

tamis du catalyseur sont remplacés régulierement environ 1 a 4 fois par an [154, TWG on LVIC-AAF,
2006].

Données économiques

ol colts supplémentaires pour la surveillance
Ll colts supplémentaires pour le remplacement du catalyseur si les campagnes sont raccourcies
e bénéficie d’une production améliorée de NO.

Force motrice pour I’exécution

Production accrue de NO et émissions réduites de N2O

Références a des ouvrages et usines exemples

[87, infoMil, 2001, 96, Maurer and Groves, 2004, 102, EFMA, 2000]



3.4.2 Optimisation de I’étape d’oxydation

Description

Le but de ’optimisation de 1’étape d’oxydation est d’obtenir une production accrue de NO. Ceci signifie
que la formation d’autres produits non souhaités tels que le N2O est plus faible. La production de
NO lors de I’étape d’oxydation est a son taux le plus élevé dans une proportion de NHs/air de 9.5 —
10.5 % d’ammoniaque. De plus, une forte production de NO est encouragée par une basse pression (aussi
basse que possible) et une température optimum (750 — 900 °C).

100 %
98
96 o
94 o
92 %
90 "
&8 S
86 S

Burner efficiency (%)
=
1}
-
or
=

p=4 bar
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600 650 700 50 2111 850 900 950 1000

Temperature [°C}

Figure 3,5 : Relation indicative de I’efficacité du briileur d’ammoniaque et de la température a 1 et 4 bar
[88, infoMil, 1999]

Rapport Ammoniaque/air. Du point de vue de I’ingénierie, la combustion de I’ammoniaque est une des
réactions catalytiques industrielles les plus efficaces (la conversion maximum théorique serait de 98%
dans une usine a 1 bar). Le mélange de réaction ammoniaque-air devrait contenir 14,38% d’ammoniaque
selon I’équation stoechiométrique. Cependant, un rapport NHs/air plus faible est utilisé pour des raisons
diverses, la plus importante étant que ’efficacité de conversion diminue a des rapports NHs/air plus
¢levés. De plus, I’ammoniaque et ’air peuvent former un mélange explosif. La « limite inférieure
d’explosivité » (LEI) chute avec la pression, donc des briileurs a haute pression peuvent uniquement
fonctionner de maniére sire avec jusqu’a 11% d’ammoniaque, alors que 13,5% d’ammoniaque est
possible dans des systémes a basse pression. Une marge de sécurité est nécessaire pour traiter des rapports
plus élevés localement suite a un mélange imparfait, donc de nombreuses usines ajoutent +10 %
d’ammoniaque.

Fonctionner a basse pression augmente la conversion du NH3 en NO selon les lois de la
thermodynamique.



Une température de réaction élevée améliore la combustion de I’ammoniaque, mais diminue 1’efficacité
de conversion a cause de la génération accrue de N2 et N2O. En général, I’oxydation a lieu a des
températures situées entre 850 et 950 °C, résultant en des productions de NO supérieures a 96 %. Les
températures supérieures a 950 °C sont possibles, mais les pertes du catalyseur, essentiellement a cause de
la vaporisation, augmentent alors. Le mécanisme de réaction tend a étre plus sélectif quant a la formation
d’azote et de N2O a une température de catalyseur plus faible. L’oxyde nitreux (N20) est instable a ces
températures (c-a-d 850 — 950 °C) et est partiellement réduit en N2 et O2. Un temps de résidence long et
une température élevée dans le réacteur catalytique encouragent cette réduction. La température de
réaction est directement liée au rapport ammoniaque/air. Une augmentation d’1% dans la proportion
d’ammoniaque augmente la température d’environ 68 °C.

Avantages environnementaux réalisés
. production optimisée de NO
. minimisation de la formation de N20O

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Voir Description.

Applicabilité

Généralement applicable. Il y a des limites aux modifications dans les usines existantes mais dans les
nouvelles usines ’adaptation est plus aisée. Les paramétres mentionnés plus hauts, le rapport NHs/air, la
température et la pression affectent les taux de production et la qualité du produit. Par conséquent, ces
parametres sont généralement fixés pour étre le plus prés possible des parametres optima dans les limites
techniques de 'usine.

Données économiques

Aucune information spécifique fournie.

Force motrice pour I’exécution

Production accrue de NO et émissions réduites de N20

Références a des ouvrages et usines exemples

[88, infoMil, 1999]



Toutes les usines dans le monde entier sont supposées optimiser les conditions de fonctionnement pour
maximiser la production de NO. La production de NO affecte la production : par conséquent, la
production de NO doit étre aussi élevée que possible selon les possibilités techniques et économiques de
I’usine, cependant, la conversion en NO est limitée a 98 % au maximum, avec une conversion restante en
N20 et N2

3.4.3 Autres catalyseurs d’oxydation
Description

. catalyseurs au platine améliorés montrent que des modifications de composition et de géométrie
des catalyseurs peuvent conduire a une conversion accrue de I’ammoniaque en NO et/ou a une
réduction de la production de N20. Simultanément, une extension de la longueur de la campagne
est possible. Il y a des exemples de catalyseurs FTC et FTC plus par Heraeus ou de catalyseur
d’oxydation par Umicore [87, infoMil, 2001, 105, Miiller, 2003, 145, Nitrogen2003, 2003 ]

. par ailleurs, des catalyseurs a base de Co30+ ont ¢té disponibles pendant 30 ans. Certaines
sources déclarent des efficacités de conversion d’ammoniaque plus élevées (94 — 95 %), alors que
d’autres disent qu’il ne s’agit que de 88 -

92 % dans une usine a forte pression. Normalement, la production de NO dans une usine existante
d’acide nitrique sera approximativement entre 93 et 97 %. De plus, la durée de vie du catalyseur
est plus longue, réduisant le nombre d’arréts de 1’usine et on observe une chute de pression plus
basse. Les températures élevées et la réduction de Co3O4en CoO conduisent a la désactivation
du catalyseur

. dans les Républiques de la CEl, des catalyseurs a deux étapes sont utilisés de maniére extensive.
Un ou plusieurs tamis de platine sont utilisés comme premiére étape, et un bain de catalyseur sans
oxyde de platine est utilis¢é comme deuxiéme étape.

Avantages environnementaux réalisés

. I’exemple de 1’usine qui a réalisé une réduction de 30 — 50 % de N20 avec un catalyseur a base de
platine amélioré de chez Heraeus [105, Miiller, 2003]. Un exemple d’usine en M/M réalise, avec
ce catalyseur, des niveaux d’émissions de N20 de 500 — 1 000 ppm au cours de campagne de 6
mois, en moyenne environ 800 ppm. L autre exemple d’une usine (M/M) réalise 600 — 700

ppm de N-O

. une réduction allant jusqu’a 30 % du N20 peut étre réalisée avec un catalyseur amélioré a base de
platine [87, infoMil, 2001]

. il a été démontré que d’autres catalyseurs d’oxydation produisent jusqu’a 80 — 90 % moins de

N20 que les catalyseurs a base de platine, cependant les avantages pourraient étre contrebalancés
par une production moindre de NO et par conséquent augmenter la consommation de NH3

. I’utilisation de catalyseurs a deux étapes réduit la quantité de platine utilisée de 40 — 50 % et les
pertes de platine sont réduites de 15 — 30 % dans des conditions similaires.

Effets cross média

Improbable.



Données opérationnelles

Voir Description.

Applicabilité
Alors que les catalyseurs optimisés au platine ou les autres catalyseurs deviennent disponibles sur le

marché, on peut anticiper que ces catalyseurs seront appropriés pour toutes les usines d’acide nitrique, tant
les nouvelles que les existantes, fonctionnant a toute pression.

Données économiques
Pour les nouvelles usines, les autres catalyseurs peuvent étre une option. Pour les usines existantes, les
colits de mise a niveau sont rapports comme étant en 1999 de USD 1,5 — 2 millions (environ EUR

1425 000 — 1 900 000 en 2001). La production la plus faible de NO devrait aussi étre prise en compte car
elle a un effet important en termes de cott.

Des économies de EUR 0,50 — 2,00 par tonnes de HNO3 ont été réalisées [145, Nitrogen2003, 2003].

Force motrice pour I’exécution

Optimisation du processus et formation minimisée de N20.

Références a des ouvrages et usines exemples

[87, infoMil, 2001, 94, Austrian UBA, 2001, 105, Miiller, 2003]

e SKW Piesteritz GmbH: catalyseur de Heraeus a base de platine amélioré

€. Grande Paroisse, Rouen: catalyseur de Heracus a base de platine amélioré

e Incitec (Australie) et Simplot (Canada) utilisent un catalyseur a oxyde de cobalt

ol des catalyseurs a deux étapes sont énormément utilisés dans les républiques de la CEI.

3.4.4 Optimisation de I’étape d’absorption

Description

Voir aussi la section 3.4.10 « Ajout de H20: dans la derniére étape d’absorption ».

Optimiser 1’étape d’absorption conduit a une formation efficace d’acide nitrique et minimise les émissions
de NO et de NO2 dans l’air. Dans cette section, 1’oxydation du monoxyde d’azote (NO) en dioxyde
d’azote (NO2), I’absorption du NO2 dans I’eau sous forme de N204 et la réaction du N204 en HNO3

sont une étape (c-a-d « I’étape d’absorption »). Des paramétres variés ont un effet sur I’efficacité de
I’absorption, surtout :

01. la Pression L’étape d’absorption, dans la production d’acide nitrique, est favorisée par la



forte pression. L’avantage de la forte pression est la formation efficace d’acide nitrique et la minimisation
des émissions de NOx. L’¢étape d’absorption est effectuée a des pressions supérieures a celle de
I’atmosphére, et au moins une pression moyenne

1(1,7 — 6,5 bar) est préférable dans les usines d’acide nitrique modernes, et est considéré comme optimale.
L’effet de la pression sur 1’étape d’absorption est illustré dans le Tableau 3.10. La Figure 3.6 présente des
pressions d’absorption appliquées en relation avec les niveaux de gaz de fin.

2. La température. L’étape d’absorption en particulier dans la formation d’acide
nitrique a lieu dans le tiers inférieur de la colonne d’absorption et est exothermique, ainsi le
refroidissement est nécessaire pour extraire la chaleur. Ceci est réalisé par I’application du refroidissement
avant la colonne d’absorption pour optimiser 1’absorption.

3. Contact optimal entre le NOx, I’O2 et le H20
Le contact optimal dépend essentiellement de la conception de la tour d’absorption. Plusieurs
parameétres contribuent a une conception optimale, par ex. le volume, le nombre et le type de
réservoirs utilisés, la distance entre les plateaux et le nombre de colonnes. De plus, un temps de
résidence long assurera un recyclage €¢levé pour former du HNO3, et aussi pour minimiser les
émissions de NOx. La plupart des usines d’acides nitriques ont une seule tour d’absorption avec
des tamis ou des plateaux a calotte. L’espace entre les plateaux augmente progressivement
jusqu’en haut de I’absorbeur.

M/F F/M Unité
Pression d’absorption 8 3.8 bar
Température d’absorption 25 25 °C
Efficacité d’absorption 99.6 98.2 %
. 2000 —
Concentration de NOx avant RCS <500 3000 ppm

Tableau 3.10 : Paramétres des étapes d’absorption dans une usine M/F et une usine F/M [94, Austrian UBA,

2001]
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Figure 3,6 : Pressions d’absorption appliquées et liées aux niveaux de NOx dans les gaz
de fin. Cette figure est basée sur les données fournies dans le Tableau 3.8

Optimiser ces paramétres pour la production d’acide nitrique minimise I’émission de NO non
oxydé et de NO2 non absorbé. Des systémes variés sont disponibles, optimisant un ou plusieurs des
parametres spécifiés.

Systemes a forte pression. Les réactions d’absorption sont améliorées par I’optimisation de la formation
de HNO:s et la réduction des émissions de NOx . Dans les processus a mono pression, 1’oxydation de
I’ammoniaque et I’absorption du NO2 se produisent a la méme pression. En général, trois types d’usines a
mono pression sont possibles : faible pression (<1,7 bar), moyenne pression (1,7 — 6,5 bar) et forte
pression (6,5 — 13 bar). Les usines a double pression, par contre, utilisent une pression plus élevée pour
I’étape d’absorption que pour I’étape d’oxydation. La plupart des usines a double pression utilisent une
combinaison de pression faible et moyenne ou une combinaison de pression moyenne et forte.

L’absorption étendue réduit les émissions de NOx en augmentant I’efficacité. Ceci est accompli soit
par I’installation d’une seule et grande tour, en étendant la longueur d’une tour d’absorption existante, ou
en ajoutant une deuxiéme tour en série. Augmenter le volume et le nombre de plateaux dans I’absorbeur
conduit a davantage de NOx recyclé comme 1’acide nitrique et a des niveaux d’émissions réduits.
L’absorption étendue est parfois combinée a un refroidissement variable. Les 40 — 50 % de la partie
inférieure de I’absorbeur sont refroidis par de 1’eau de refroidissement normale. L’équilibre des plateaux
(50 — 60%) dans 1’absorbeur utilise de ’eau réfrigérée ou un agent de refroidissement a environ 2 — 7 °C.
Ceci est réalisé soit par un systeme de réfrigération a boucle fermée en utilisant un réfrigérant approprié¢
soit par la réfrigération du systéme d’évaporation de I’ammoniaque.

Absorption a haute efficacité (HEA) Lors de 1’absorption du NO2, de 1’acide nitrique (HNO:) peut se



former comme suit :
2HNO2+02 < 2HNO3

3HNO:2 <+ HNO3 +H20+ 2NO

Le processus de HEA permet au HNOs d’étre fabriqué sans la formation de NO. Les contacts gaz-
liquide dans la colonne d’absorption sont congus pour augmenter la charge d’oxygene dans 1’acide qui
circule. Par conséquent, ’oxydation du HNO:2 dans la phase liquide est améliorée, favorisant ainsi la
premicre réaction ci-dessus plutot que la seconde.

Avantages environnementaux réalisés

. les niveaux du gaz de fin de 40 — 50 ppm NOx (82 — 103 mg NOx/m’) sont techniquement faisables
(15 bar, production d’un acide nitrique a faible résistance typique, colonnes d’absorption
complétement optimisée)

. la combinaison de la viabilité technique et économique d’une nouvelle colonne d’absorption,
combinée avec la forte pression d’absorption, peut conduire a des valeurs de 100 — 150 ppm (210
— 308 mg de NO«/m’).

La conception de la colonne existante de 1’absorbeur limite la possibilité de réaliser des chiffres, car les
colonnes d’absorption ont besoin de mise a niveau ou d’étre remplacées par une conception plus moderne.

Effets cross média

. des pressions d’absorption élevées peuvent conduire a I’exportation de vapeur

. on peut s’attendre a ce que I’absorption étendue avec une forme ajustée de refroidissement utilise
plus d’énergie Des systémes de refroidissement sont nécessaires pour atteindre les températures
les plus basses, par conséquent les pertes de chaleur dans 1’environnement peuvent augmenter,
I’évacuation d’eau chaude peut avoir un effet négatif sur les corps recevant 1’eau.

. les systémes F/F montrent une production plus faible de NO et géneérent plus de N20.

Données opérationnelles

Voir Description.

Applicabilité

Systéemes a forte pression. Dans les usines existantes, la pression de l'unité d’absorption peut étre
augmentée dans les limites techniques. Généralement applicable pour les nouvelles usines, habituellement
congus comme usine M/F.

L’Absorption étendue peut étre appliquée aux usines existantes et nouvelles. Dans les usines existantes,
des applications de mise a niveau impliquent 1’ajout d’une deuxiéme colonne d’absorption en série avec
une colonne existante, ou le remplacement de(s) ancienne(s) colonne(s) par une colonne d’absorption de
conception nouvelle. Les usines nouvelles sont généralement congues avec une seule grande colonne qui
est un composant intégral de la nouvelle conception de l'usine. L’abattement de 1’absorption étendue
utilisant une forme différente de refroidissement existe pratiquement que dans les usines d’acide nitrique



fonctionnant avec une pression d’absorbeur supérieure a 9 bar. Aussi I’équipement de réfrigération et la
tuyauterie associée nécessitera des dépenses supplémentaires. Haifa Chemicals Ltd. a ajouté une deuxieme
colonne d’absorption dans le dispositif existant (7 bar).

La colonne HEA peut étre appliquée tant dans les usines d’acide nitrique existantes que nouvelles. Dans
les usines existantes, la colonne HEA peut €tre placée en série avec la tour d’absorption existante.

ZAK, Tarnow a décidé de remplacer ses huit lignes de production existantes par une ligne M/F (5/15 bar)
de 700 tonnes de HNOs/jour. L’Institut Nawozow Sztucznych (INS) — qui est un institut académique
travaillant pour cette usine — a développé un programme informatique pour optimiser la conception de
cette nouvelle colonne d’absorption. Ce programme pouvait aussi simuler les performances de la colonne
d’absorption. Le Tableau 3.11 présente les résultats de la forte pression d’absorption et de la conception
optimum (structure des plaques de tamis, distance entre les plaques de tamis, taille de la colonne).

Option 1 Option 2 Option 3
option la
Z)Eﬁizriigi Faible concentration plus
neep de HNOs3, faible économique,
faible :
. exportation de forte
exportation .
vapeur exportation
de vapeur
de vapeur
Pression d’absorption en bar 15 15 12
Concentration de HNO3 produite en % 65 56 60
ppm 100 40 130-170
niveau de NOx du gaz de fin
mg/Nm3 205 82 267 — 349

Tableau 3.11 : Etude théorique de ’optimisation de la conception de I’étape d’absorption a ZAK, Tarnow [88,
infoMil, 1999]

L’usine d’acide nitrique de Yara, Porsgrunn a été construite en 1992 et a une capacité de 2 000 tonnes
de HNOs/jour. C’est une usine M/F (5/11 bar). Grace a la conception de la colonne d’absorption et de la
température de 1’eau de refroidissement (dii au climat a Porsgrunn, la température de I’eau et de 4 — 6 °C
sans refroidissement), les émissions de NOx a 80 — 90 ppm (164 — 185 mg/Nm’*) ont été réalisées sans
utiliser de systéme supplémentaire d’abattement.

L’usine d’acide nitrique de Agropolychim, Devnia a été construite en 2003, a une capacité de 1 100

tonnes/jour et est congue comme une usine M/F (3.5/12.8 bar). A des températures d’absorption de 20 —
40 °C, des niveaux de NOx de 170 — 200 ppm sont réalisés.

Données économiques

. le fonctionnement a mono pression a montré dans le passé qu’il fournissait des avantages



¢conomiques spéciaux. Les colits d’infrastructure sont plus faibles, car seule une unité de
compression est nécessaire. Lorsque les colits de charges d’alimentation et d’énergie sont faibles :
de faibles cofits d’investissement assurent un remboursement rapide. Si les prix de la charge
d'alimentation et de 1’énergie sont élevés, 1’efficacité de la production et de 1’énergie doivent étre
maximisées, ainsi des cotits d’investissement plus élevés sont acceptables. La taille de I’usine joue
aussi un role important. Pour une grande capacité de production (>1 000 tonnes 100 % de
HNOs3/jour) il est plus réaliste de construire une usine a double pression.

. dans un systeme a double pression, des unités de compresseur en acier inoxydable sont
nécessaires pour compresser le NOx. Par conséquent, les usines a double pression requiérent
des investissements qui sont environ 15 — 20 % plus ¢élevés que I’investissement pour une usine a
mono pression. D’un autre coté, une usine a double pression optimise la production de NO et le
recyclage de I’énergie, recouvrant ainsi les colts d’investissement plus élevés. Comme
mentionné plus haut, une usine a double pression est plus viable si une capacité de
production importante est désirée (>1000 tonne 100 % de HNOs/jour)

. le cotit total pour I’extraction du NOx en utilisant le systtme HEA était en 1998 de USD
0.6/tonne HNOs3 produit (environ EUR 0.55/tonne de HNO3 produit, chiffres basés sur une usine
de 365 tonnes 100 % HNOs3/jour).

Force motrice pour I’exécution

Production optimisée de HNOs et émissions plus faibles de NOx.

Ouvrage de référence et exemples d’usines

[88, infoMil, 1999, 94, Austrian UBA, 2001], ZAK, Tarnow; Yara, Porsgrunn, Agropolychim, Devnia,
Haifa Chemicals Ltd.

3.4.5 Décomposition du N20 par extension de la chambre du réacteur
Description

Yara a développé et breveté une technologie qui réduit la production de N2O par I’augmentation du
temps de résidence dans le réacteur a fortes températures (850 — 950 °C). Cette technologie comprend une
chambre de réaction ‘vide’ d’environ 3,5 m de long entre le catalyseur de platine et le premier échangeur
de chaleur. Pour une illustration, voir la Figure 3.7. Grace a un temps de résidence plus long de 1 — 3
secondes, une réduction de N20 de 70 — 85 % peut étre obtenue, puisque le N20 est métastable a
températures élevées et se décompose en N2 et O2.
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Figure 3,7 : Décomposition du N2O par extension de la chambre du réacteur .
Figure basée sur [87, infoMil, 2001]

Avantages environnementaux réalisés
L’usine en exemple réalise un niveau d’émission de N2O de 2 — 3 kg/tonne 100 % HNO3 [80, Jenssen,
2004, 104, Schoffel, 2001] ou environ 400 ppm [17, 2nd TWG meeting, 2004].

Effets cross média

Improbable.
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Figure 3,8 : Niveaux d’émission de N20 réalisé dans 1’usine en exemple [17, 2nd TWG meeting, 2004]. L’usine
en exemple emploie une oxydation a 5 bar avec une température de tamis de 890 °C. La chambre du réacteur
est étendue de 4 métres.

Données opérationnelles

Pour une usine moderne a double pression, une corrélation entre 1’extension de la chambre en
metres et le taux de décomposition en % est fournie dans [104, Schoffel, 2001], en supposant un
gradient de température le long de la chambre de décomposition. Par exemple, un taux de décomposition
de 80% est prévu de se réaliser avec une extension d’environ 7 métres.

Applicabilité

Applicable aux nouvelles usines. Pas applicable aux usines a faible pression. Hydro Agri (Yara) a installé
ce systeme avec succes sans effets mesurables sur la production de NO a Porsgrunn (Norvége).

Mettre a niveau la technique dans les usines existantes n’est pas considéré a cause des colits trop
« importants » [104, Schoftel, 2001].

L’applicabilité est restreinte en réalité a un diametre maximum de réacteur inférieur a 4 meétres, a cause du
manque de support mécanique du catalyseur d’oxydation [154, TWG on LVIC-AAF, 2006].

Données économiques

€. colts d’investissement supplémentaires faibles pour les nouvelles usines
e cout d’investissement bien plus élevé pour les usines existantes
ol cotts de fonctionnement supplémentaires négligeables

Force motrice pour I’exécution

Réduction des émissions de N20.



Références a des ouvrages et usines exemples

[17, 2nd TWG meeting, 2004, 80, Jenssen, 2004, 87, infoMil, 2001, 104, Schoffel, 2001], Yara, Porsgrunn
(1991).

3.4.6 Décomposition catalytique du N20 dans le réacteur d’oxydation
Description

Le N20 peut étre décomposé juste apres s’étre formé, par un catalyseur sélectif de dé-N20 dans une zone
de température élevée (entre 800 et 950 °C). Ceci est réalisé en plagant le catalyseur juste en dessous du
tamis de platine. La plupart des brileurs d’acide nitrique sont installés avec un panier rempli d’anneaux de
Raschig fournissant un support structurel aux tamis, et le catalyseur de dé-N2O peut étre introduit par
remplacement partiel des anneaux de Raschig. Par conséquent, généralement, aucunes modifications du
panier ne sont nécessaires et le lot de tamis peut étre installé comme d’habitude.

Selon le [109, Lenoir, 2006], une couche de catalyseur de 50 — 200 mm réalise un taux de décomposition
¢élevé avec une légere chute de pression supplémentaire. Cependant, avec 1’augmentation de la pression
d’oxydation, la chute de pression sur le catalyseur augmentera.

MH,
air
Flatinum gauze pack
M, decomposition catalyst
Heat
FECOvVery
To absorber
NH3 air Lot de tamis métallique de platine
Catalyseur de décomposition du N20
recyclage de chaleur vers I'absorbeur

Figure 3,9 : Décomposition catalytique du N20 dans le réacteur
d’oxydation. La Figure est basée sur [87, infoMil, 2001]



Avantages environnementaux réalisés

Selon la hauteur de remplissage du catalyseur et I’intervalle de temps évalué, des niveaux émissions
moyens de N20O de 130 — 325 ppm sont réalisés, voir le Tableau 3.12.

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

En fait, divers catalyseurs sont disponibles, par exemple :

1. Le catalyseur développé par Yara [109, Lenoir, 2006]:
. catalyseur a base d’oxyde de cérium avec su cobalt comme composant actif
. pastilles cylindriques multi ceeur de 9 x 9 mm
. densité en vrac de 1,1 — 1,3 g/m’
. résistance radiale a I’écrasement >20 Newton
. efficacité accrue avec augmentation de la pression et de la température
. aucune perte de production de NO
2. Catalyseur développé par BASF [111, NCIC, 2004, 149, BASF, 2006] :
. divers types disponibles, types « O3-85 »
. composition (w/w) : composition (M/M) CuO 20 %, ZnO 16 %, plus Al20s et activateurs
. silhouettes différentes
. opérationnel pour I’oxydation a faible, moyenne et forte pression
. aucune perte mesurable de production de NO
3. Catalyseur développé par Heraeus [113, Sasol, 2006, 116, Jantsch, 2006] :
. métal précieux déposé sur la céramique
. pas d’effet mesurable sur la production de NO
. niveau ajustable de N20 par variation de 1’épaisseur de la couche du catalyseur
Applicabilité

Applicable aux usines nouvelles et existantes Le Tableau 3.12 présente les usines en exemple.

Dans les usines a pression atmosphérique, la chute de pression supplémentaire dans le réacteur réduit la
capacité de I’usine [149, BASF, 2006].

Selon les cas, les limites de 1’application du catalyseur de décomposition du N20O peuvent surgir eu égard
des facteurs suivants 149, BASF, 2006] :

. certaines usines peuvent nécessiter des modifications pour incorporer un panier

. conception du panier et condition réelle du panier

. hauteur disponible dans le panier du brilleur pour le remplissage avec le catalyseur de dé-N20, les
hauteurs peuvent varier d’environ 5 — 14 cm.

. potentiel pour le glissement du gaz au niveau de la paroi du réacteur

. température, pression et vélocité du gaz



. chute de pression supplémentaire, selon la taille du catalyseur et la silhouette
. charge supplémentaire sur la statique du réacteur a travers le poids ajouté et la chute de pression
supplémentaire

Données économiques

e colits supplémentaires pour le catalyseur
€« facile et rentable a installer, en utilisant le panier existant sans d’autres modifications
€. un systéme d’abattement du NOx reste nécessaire dans la plupart des cas.

D’apres le [89, Kuiper, 2001], une comparaison des stratégies variées pour la réduction du N20 (y
compris ’approche de Yara, BASF et Uhde) ne montre pas de différences importantes dans la rentabilité
et le colit par tonne de HNOs3. Les cofits sont estimés a EUR 0,71 — 0,87 par tonne de COz2-eq. réduit et a
EUR 0,98 — 1,20 par tonne de HNO3 produit.

Références a des ouvrages et usines exemples

[87, infoMil, 2001, 104, Schoffel, 2001, 106, Yara, 2006, 109, Lenoir, 2006, 110, F&C, 2005, 111, NCIC,
2004, 113, Sasol, 2006], pour les usines en exemple, voir le Tableau 3.12.

niveau d’émission | N20 de base
Usine Type de N:0 en :( (%too/nne Remarque
(1]
kg/tonne ppm HNO:
Mise en ceuvre de mai 2002 a juin
MM 20 325 2003. réalisée avec 50% de
YARA, Ambés 7 rerpphssage du catglyse;ur :
M/M 33 535 Mise en ceuvre de janvier 2004 a
’ mars 2006. Réalisée avec 40 % de
remplissage du catalyseur
M/F 28 445 Mise en oeuvre en aout 2003, 25 %
de remplissage du catalyseur
YARA, Montoir 5.2 Mise en oeuvre en aoit 2005,
M/F 0.8 130 nouveau catalyseur, 75 % de
remplissage
YARA, Pardies M/M
Mise en ceuvre en 1999. Le
catalyseur de dé-N20 fut retiré en
BASF
. F/M 2002 pour cause de perte de
Ludwigshafen CA .
capacité. A présent en voie de
développement
BASF, Antwerp M/F 18 285 Mise en ceuvre en 2005/2006, 12
SZ2 cm de remplissage du catalyseur,
6.7 nouveau catalyseur
BASF, Antwerp ’ Mise en ceuvre en 2005/2006, 12
M/F 1.7 272 .
SZ3 cm de remplissage du catalyseur,
nouveau catalyseur
Lovochemie Réalisé avec le catalyseur de
KD6 MM 33 890 Heraeus




Réalisé avec le catalyseur
Grande R .

. d’Heraeus combiné avec un
Paroisse, M/F 1.9 300 , . e,
Rouen: catalyseur d’oxydation amélioré

) (FTCplus)
Ube Industries, Catalyseur de BASF, 2001
Yamaguchi
F&C Ltd, Israel F/F Catalyseur YARA, en planification
NC.IC Lid, M/? Catalyseur BASF, en planification
Chine
NFL Ltd, Inde M/? Catalyseur BASF, en planification
Catalyseur Heraeus , en
Sasol . .
planification

Tableau 3.12: Exemple d’usines appliquant la décomposition catalytique du N20 dans le réacteur d’oxydation
87, infoMil, 2001, 106, Yara, 2006, 109, Lenoir, 2006, 110, F&C, 2005, 111, NCIC, 2004, 113, Sasol, 2006, 154,
TWG on LVIC-AAF, 2006]



3.4.7 Abattement combiné du NOx et N20 dans les gaz de fin
Description

Le processus comprend un réacteur d’abattement combiné du N20 et NOx qui est installé entre le
chauffage du gaz de fin et la turbine des gaz de fin et fonctionne aux températures des gaz de fin situées a
environ 420 — 480 °C. Le réacteur d’abattement combiné du N20 et NOx consiste en deux couches de
catalyseurs (Fe zéolite) et une injection intermédiaire de NHs. Dans la premiére couche de catalyseur
(étape de dé-N20) la décomposition du N20O en N2 est effectuée a pleine charge de NOx, car le NOx active
davantage la décomposition du N20 (co-catalyseur). Dans la deuxiéme couche de catalyseur (étape de
dé-N20/dé-NOx ) le NOx est réduit par injection de NHs. Le N2O se décompose davantage.

Emission
Hot process Process gas to air
gas to cooler
condenser &

Tail gas from

absorptlon I EEEEEEEEEEEE
+ NO, :
* W0 Tail gas heater
7]
O
P3|
>420 °C 8 =
il L E_ Expander
2 turbine
.
Combined
reactor 3
Gaz chaud de processus Gaz de processus vers le condensateur refroidisseur
Emission dans l'air
Gaz de fin depuis I'absorption :
* NOx
* N20 chauffage de gaz de fin
RCS (retour) Turbine de détendeur

Réacteur combiné

Figure 3,10 : Abattement combiné de NOx et N20 [82, Uhde/AMI, 2004]



Avantages environnementaux réalisés

€ abattement simultané de N2O and NOx

< efficacité de retrait du N20O de 98 — 99 %

Ll niveaux d’émission réalisable de 0,12 — 0,25 kg N20O par tonne 100 % HNO3 ou 20 — 40 ppm
Lol efficacité de retrait du NOx de 99 %

Al niveaux d’émission de NOx <5 ppm [108, Groves, 2006]

Lol pas de glissement de NH3

Pour une illustration de la réduction d’émission réalisée dans les années 2003 — 2005 dans ’usine en
exemple, voir la Figure 3.11.
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émissions de N20 en ppm
Figure 3,11 : émission de N20 avant et aprés la mise en service du traitement combine du gaz de fin
[100, AMLI, 2006]

Effets cross média

Consommation d’ammoniaque.

Données opérationnelles
Données de 1’usine en exemple :

Ll type : usine M/F (3,3/8 bar)

e capacité : 1 000 tonnes/jour

<. Flux de volume : 120 000 Nm*/heure

Ll NOxdans le gaz de fin : <500 ppm

Ll N20 dans le gaz de fin : 800 — 1 400 ppm, typiquement de 1 000 — 1 100 ppm
€« les tamis sont changés environ deux fois par an, étape d’absorption a 25 °C.

Applicabilité

Généralement applicable aux nouvelles usines d’acide nitrique. Applicable aux usines existantes d’acide



nitrique avec des températures de gaz de fin > 420 °C sans reconstruction majeure de I’usine. D’apres le
[104, Schoftel, 2001], les types d’usines suivants présentent les températures de gaz de fin requises (ou
supérieures) :

. usines M/F de construction récente
. usines F/F (seulement quelques unes en Europe)
0

1Des exemples avec une température élevée de gaz de fin sont donnés dans [88, infoMil, 1999, 103,
Brink, 2000] :

2

. I’usine M/M de DSM a Geleen (450 °C, mise en service en 1968)

. I’usine M/M de DSM a IJmuiden (400 °C, mise en service en 1966)
. I’usine M/F de DSM a IJmuiden (500 °C, mise en service en 1987)
. I’usine M/F de DSM a Geleen (500 °C, mise en service en 1989)

D’aprés le [119, Hu-Chems, 2006], les températures de gaz de fin peuvent étre augmentées dans certaines
limites, dans I’exemple de 387 °C a 435 °C, en retirant de la surface de transfert de chaleur depuis le
refroidisseur de processus et en installant une dérivation interne.

Données économiques

Coiits d’investissement Le colit de ['unité AMI était de EUR 2 100 000. Grace a I’expérience gagnée avec
I'unité AMI, on s’attend a une réduction du cotlit d’investissement des futures unités en ce qui concerne
cette capacité de 1’'usine d’acide nitrique pour atteindre environ EUR 1 700 000 en faisant des économies
sur les pieces de I’équipements.

Coiits de fonctionnement. Environ zéro colt d’énergie supplémentaire, car la plus grande chute de
pression (env. +50 mbar) est compensée par 1’augmentation de la température du gaz de fin (env.
+10K ; la décomposition du N20 est une réaction exothermique). Les coits spécifiques du catalyseur et
de la durée de vie du catalyseur ne sont pas disponibles, ainsi on ne connait pas le total du coflt
d’exploitation et du cofit spécifique.

D’apres le [89, Kuiper, 2001], une comparaison des stratégies variées pour la réduction du N20 (y
compris I’approche de Yara, BASF et Uhde) ne montre pas de différences importantes dans la rentabilité
et le colit par tonne de HNOs. Les cofits sont estimés a EUR 0,71 — 0,87 par tonne de CO2-eq. réduit et a
EUR 0,98 — 1,20 par tonne de HNO3 produit.

Force motrice pour I’exécution

Réduction des émissions de N20.

Références a des ouvrages et usines exemples

[82, Uhde/AMI, 2004, 83, Maurer and Groves, 2005, 84, Schwefer, 2005, 85, Uhde, 2004, 92, Maurer and
Merkel, 2003, 93, Uhde, 2005, 94, Austrian UBA, 2001, 95, Wiesenberger, 2004, 96, Maurer and Groves,
2004, 100, AMI, 2006, 108, Groves, 2006],

AMI, Linz (est passé de la RCS au traitement combine en 09/2003)



3.4.8 Réduction catalytique non sélective du NOx et du N20 dans les gaz de fin
Description

La réduction catalytique non sélective du NOx permet la réaction d’un agent de réduction (carburant)
avec les oxydes d’azote, pour produire de ’azote et de I’eau. Bien que développé comme un systeme de
dé-NOx, la RNCS réduit aussi considérablement les émissions de N20. Ce processus est appelé non
sélectif, car le carburant appauvrit d’abord tout 1’oxygene libre présent dans le gaz de fin et ensuite il
extrait le NOx et N20. Les carburants les plus utilisés sont le gaz naturel ou le méthane (CHa4), I’hydrogéne
(H2) ou le gaz de purge d’usine d’ammoniaque (essentiellement de 1’H2). Un surplus d’agent de réduction
est nécessaire pour réduire les oxydes d’azote et I’oxyde nitreux en azote. Les catalyseurs pour la RNCS
sont généralement a base de platine, d’anhydride vanadique, d’oxyde de fer ou de titanium ; les supports
du catalyseur sont typiquement fabriqués a partir de pastilles d’alumine ou d’un substrat de céramique
alvéolée. Le besoin en carburant est la quantité steechiométrique nécessaire pour réduire tout I’oxygene
présent (libre et dans les oxydes d’azote) plus un surplus (environ 0,5 vol-% CHa4). Alors que le catalyseur
vieilli, la quantité de carburant est accrue pour maintenir les mémes valeurs de réduction du NOx et du
N20 dans les gaz de fin.

Le gaz de fin doit étre préchauffé avant que la réaction ne se produise sur le catalyseur. La température
requise dépend du carburant choisi, variant de 200 — 300 °C(H2) a 450 — 575 °C (gaz naturel). A cause
des réactions exothermiques dans I’installation RNCS, la température du gaz de fin peut devenir trés
¢levée (>800 °C), dépassant le maximum pour 1’admission vers 1’'unité du détendeur de gaz. Pour gérer
ces températures élevées, deux méthodes de RNCS ont été développées : la réduction a une seule étape et
a deux étapes

Les unités a une seule étape peuvent seulement étre utilisées quand la teneur en oxygene du gaz de fin de
I’absorbeur est inférieure a

2,8 % (une teneur en oxygene de 2,8 % aura pour résultat une température de gaz de fin de £800 °C apres
I’équipement de RNCS). Le gaz émis a partir des unités doit étre refroidi par un échangeur de chaleur ou
trempé pour respecter la limite de température acceptée par I’unité du détendeur de gaz.

Les unités a deux étapes avec une section de trempe interne sont utilisées quand la teneur en oxygene est
supérieure a 3%. Deux systémes de réduction a deux étapes sont utilisés. Un systéme utilise deux étapes
de réacteur avec une extraction intermédiaire de la chaleur. L autre systéme implique le préchauffage de
70% du gaz de fin a £480 °C, en ajoutant du carburant, et ensuite en la faisant passer vers le catalyseur de
premicre étape. L’ajout de carburant vers la premiére étape est ajusté pour obtenir la température de sortie
désirée. Les 30 % restants du gaz de fin, préchauffés seulement a £120 °C, sont mélangés a 1’effluent de la
premiére étape. Les deux flux, plus le carburant pour la réduction totale, passent vers le catalyseur de
deuxiéme étape. Apres le deuxieme catalyseur, le gaz de fin passe vers le détendeur de gaz.

Avantages environnementaux réalisés

< abattement simultané de N20 et NOx
Ll réduction de N20 jusqu’a au moins 95%, réduisant les émissions bien en dega de 50 ppm N20O
€ réduction de I’émission de NOx a 100 — 150 ppm (205 — 308 mg/m°).

Effets cross média



< quand les carburants d’hydrocarbures sont utilisés, des émissions de monoxyde de carbone (CO),
dioxyde de carbone (CO2) et d’hydrocarbures (CxHy) se produiront. Normalement, 1’émission de
monoxyde de carbone sera inférieure a 1 000 ppm (1 250 mg/m?), mais les émissions d’hydrocarbures
peuvent atteindre les 4 000 ppm. Les émissions de CO:2 peuvent €tre supérieures a 6 300 ppm (env. 12
g/m?)

Lol le gaz de fin a besoin d’une température de préchauffage élevée, surtout quand les carburants
d’hydrocarbures sont utilisés. Le gaz de fin doit étre chauffé de 50 °C a £250-300 °C(H2) ou a 450 — 550
°C(gaz naturel). L’énergie pour utiliser cette technique d’abattement peut étre obtenue a partir du
processus, mais réduit la quantité possible de vapeur exportable.

Données opérationnelles

Voir Description.

Applicabilité

Généralement applicable. L’application dans une usine existante demandera des ajustements importants,
rendant I’installation d’une RNCS moins viable.

Données économiques

D’aprés le [87, infoMil, 2001], le prix d’un catalyseur de RNCS varie de USD 106 000 a 143 000/m’
(EUR 98 000 — 131 000/m*). Les cofits techniques et de maintenance sont exclus. Il faut un volume de
catalyseur de 1,20 m¢ pour traiter un débit de 48 235 my/heure. Dans 1’usine en exemple, 290 m® de gaz
naturel sont nécessaires pour réduire la concentration en NOx de 2 000 a 150 ppm (de 4100 a 308 mg/m°).
La réduction de N20 est inconnue, mais sera considérable. Par conséquent, les cofits de fonctionnement en
carburant sont de USD 29,0/heure (EUR 26,8/heure) ou USD 1,95/tonne 100 % HNOs produit (EUR
1,80). Notez que ceci ne couvre que les cofits du catalyseur et du carburant. L’installation, la maintenance
et la dépréciation sont exclues. Une partie des colts du gaz naturel peut étre compensée par le recyclage
énergétique accru. Par contre, les températures élevées (T >800 °C) réduisent la durée de vie du catalyseur
de 3 -5 ans.

Force motrice pour I’exécution

Réduction des émissions de NOx et N20.

Références a des ouvrages et usines exemples
[80, Jenssen, 2004, 87, infoMil, 2001, 88, infoMil, 1999, 94, Austrian UBA, 2001]
Usine F/F de BASF, Anvers.

Kemira Agro Rozenburg (Pays-Bas) utilisait une RNCS comme un dispositif de dé-NOx. L’usine avait une
capacité de 400 000 tonnes 100% de HNOs/an et fonctionnait a 9 bar (F/F). L’usine était congue pour étre
combinée avec une RNCS, réduisant I’émission de N20 a 27 ppm (53 mg/m*). Kemira Agro Rozenburg a
fermé en décembre 2000 [87, infoMil, 2001]. La RNCS a montré les caractéristiques suivantes :



< NOxavant abattement, 2 000 ppm (4 100 mg/m?)
€ NOxaprés abattement, 100 ppm (205 mg/m?)

e carburant utilisé, gaz naturel

€. émissions de CH4, 0.4 tonnes/an

& émissions de CO, 0,7 tonnes/an

L ) émissions de CO2, 6 216 tonnes/an

€. émissions de COV (pas de méthane), 0,3 tonnes/an.

Apres la fermeture de Kemira Rozenburg, 1’équipement de RNCS a été réinstallé a Tertre, Belgique [33,
VITO, 2005] :

Al NOxavant abattement, 2 000 ppm
Lol NOx apres abattement, 150 — 190 ppm
o carburant utilisé, gaz naturel.

3.4.9 Réduction catalytique sélective de NOx (RCS)
Description

Pour une description plus détaillée de la RCS, voir [11, European Commission, 2003]. La réduction
catalytique sélective de NOx utilise la réaction de ’ammoniaque avec les oxydes d’azote, produisant de
I’azote et de la vapeur d’eau selon les équations suivantes :

6NO + 4 NH3 <> 5N2+6H20

6NO2+8NH3 <> 7N2+12H20
NO + NO2+2NH3 «» 2N2+3H20
4NO + O2+4NH3 <> 4N2+6H20

De I’ammoniaque ou une solution d’ammoniaque (évaporée) est injectée, dans les quantités
stoechiométriques requises, dans le flux d’effluent gazeux. L’ammoniaque réagit de préférence avec les
oxydes d’azote dans le gaz de fin en utilisant un catalyseur pour initier la réaction. Le gaz de fin doit étre
chauffé a la température opérationnelle selon le catalyseur qui doit étre utilisé, c-a-d entre 120 et 400 °C.
Ceci est normalement effectué en faisant passer le gaz de fin a travers un échangeur de chaleur utilisant la
chaleur recyclée de I'unité d’oxydation de ’ammoniaque. Un dispositif de RCS peut étre utilisé aussi bien
avant qu’apres le détendeur.

Le retrait du NOx des usines d’acide nitrique utilisant la RCS présente des différences importantes
comparé au retrait de ce contaminant des centrales électriques par exemple, essentiellement a cause des
compositions différentes des gaz non traités. La forte concentration en NO2 dans les gaz de fin d’une usine
d’acide nitrique, c-a-d le pourcentage de NO2 dans le NOx, varie entre 50 — 75 %, et ceci affecte de
maniére importante le comportement du catalyseur. Par conséquent, certains catalyseurs utilisés dans des
centrales €lectriques ne peuvent pas €étre utilisés dans des usines d’acide nitrique.

Avantages environnementaux réalisés



. une conversion de NOxde 80 — 97 % peut étre réalisée [11, European Commission, 2003]

. les niveaux d’émissions réalisables sont de 74 — 100 ppm [11, European Commission, 2003]

. I’ammoniaque réagit de préférence avec les oxydes d’azote donc le besoin en agent de réduction
est moins important comparé a la RNCS, cependant, de 1’énergie peut étre recyclée dans le cas de
la RNCS.

Pour les niveaux d’émissions atteints, voir aussi le Tableau 3.8. Voir aussi la Section 3.4.7 « Abattement
combiné du NOx et du N2O dans les gaz de fin ».
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Figure 3.12 : Efficacité de retrait du NOx des unites de RCS appliqués dans les usines de HNQs. Les efficacités

sont associées aux concentrations en NOx a I’admission de I’usine. Cette figure est basée sur les données
fournies dans le Tableau 3.8

Effets cross média

. la consommation d’ammoniaque dépend de la quantité de NOx réduit
. le glissement d’ammoniaque, généralement inférieur a 10 ppm (7,6 mg/Nm3)
. les catalyseurs plus vieux, en particulier, pourraient produire un peu de N20.

Données opérationnelles

* température de fonctionnement optimum variant de 200 a 350 °C

» chute de pression avant I’unité de détendeur de 0,01 — 0,1 bar

* température du gaz de fin apres réduction de 200 — 360 °C est largement plus basse que dans les cas
de la RNCS (650 — 800 °C), permettant I’utilisation de matériaux de construction plus simples et moins
chers.

Applicabilité

Généralement applicable. En principe, les dispositifs de RCS peuvent étre appliqués tant dans les usines
neuves que dans les usines existantes d’acide nitrique et peuvent fonctionner a toutes les pressions.

Pour des raisons de sécurité, un dispositif de RCS n’est généralement pas exploité aux températures
d’admission des gaz inférieures a 180 °C [154, TWG on LVIC-AAF, 2006].



Données économiques

En se basant sur une usine M/F avec une production en sortie de 1 000 tonnes 100 % HNO3/jour et une
période de fonctionnement de 8 400 heures/an, les colits d’'une RCS sont comme suit :

o couts d'infrastructure : EUR 2000000
o couts annuels : EUR 300000

€ cout total : environ USD 1,3/tonne de HNO3 produit en 1998 (en 1998 environ EUR 1,16/tonne de
HNOs produit).

En estimant le prix d’un catalyseur entre USD 35 000 et 53 000 per m* (environ EUR 32 000 — 49 000 par
m?), sans compter les colts techniques et de maintenance, un volume de catalyseur de 3,75 m*® a un débit
de 48 235 m*/heure, une consommation d’ammoniaque de 77 kg NHs/heure et une réduction de NOx de
2 000 a 150 ppm (de 4 100 a 308 mg/Nm’*), on peut calculer les coiits suivants :

. couts de carburant de fonctionnement : USD 15,40/heure
(environ EUR 14,20/heure)

. ou USD 1,03/tonne 100 % HNO3 produit (environ EUR 0,95).

(en se basant sur un prix de USD 200/tonne NH3 (= EUR 185/tonne NH3) et sur un flux moyen de 3 230
m?’/tonne 100 % HNOs3 et 8 640 heures de fonctionnement/an a un flux de 48 235 m*/heure = 129 ktonne
100 % HNO3/an).

Force motrice pour I’exécution

Réduction des émissions de NOx.

Références a des ouvrages et usines exemples

[11, European Commission, 2003, 88, infoMil, 1999, 94, Austrian UBA, 2001]

3.4.10 Ajout de H202 lors de la derniére étape d’absorption



Description

Haifa Chemicals doit réduire les émissions de NOx de leurs usines d’acide nitrique d’ici @ 2006. Pour un
apercu des lignes d’acide nitrique de la société, voir le Tableau 3.13. Aprés le rejet de ’application de la
RCS sur la ligne 2 pour des raisons de sécurité, 1’ajout de H20:2 a la derniére étape d’absorption a été testé

et mise en application a pleine échelle.

Des soucis de sécurité surgissent quand les gaz de fin se refroidit dans le détendeur a des niveaux <85 °C
et du NOx (niveaux restants aprés la RCS) et du NHs (glissement potentiel depuis la RCS) sont présents.
Avec cette basse température, la formation d’une couche de nitrate/nitrite d’ammoniaque sur les pales du
détendeur et dans le conduit de la cheminée doit étre considérée.

Au lieu d’appliquer une RCS, du H20:2 est ajouté dans la deuxiéme tour d’absorption sur la ligne 2 afin
d’augmenter 1’efficacité d’absorption, mais en méme temps pour conserver la consommation de H202 a

des niveaux économiques.

ligne 1 ligne 2
Pression d’absorption 4 bar 7 bar
Température avant le détendeur 210°C 175°C
Température apres de détendeur 120 °C 35°C
Niveau de NOx avant des mesures supplémentaires 2 000 ppm x 500 ppm xx
Niveau de NOx comprenant les mesures supplémentaires 80 ppm (SCR) x | 150 ppm (H202)

Référence Haifa Chemicals Ltd. (Israel)

du dosage de I’ammoniaque de maniére convenable

xx avant 1’ajout d’une deuxiéme tour d’absorption, le niveau était de 1 000 ppm

xa cause de la variation de la température de 1’eau de refroidissement (en Isral), les niveaux varient de environ
1 400 ppm (en hiver) a environ 2 500 ppm (en été). Cependant, la RCS freine le niveau d’émission par le contréle

Tableau 3.13: Apercu des deux lignes d’acide nitrique de ’usine en exemple.

Avantages environnementaux réalisés

. dans I’usine en exemple, les niveaux d’émission NOx de 150 ppm sont réalisables

. production accrue de HNOs.
Effets cross média

. consommation de H20:.

Données opérationnelles

HNOs dans la premiére tour d’absorption :
d’absorption : environ 8%

Applicabilité

60 — 62 % HNO3 dans la deuxiéme tour




Généralement applicable.

Données économiques

Colits d’investissement : USD 500 000 pour 384 tonnes/jour 100% HNO3 (127 000 tonnes/an). Cott
spécifique : USD 2,5 par tonne de HNO:s.

Force motrice pour I’exécution

Réduction des émissions de NOx dans les usines avec des températures de gaz de fin trés basses,
problémes de sécurité.

Références a des ouvrages et usines exemples

Roister Clarck Nitrogen, US Agrium Kenewick, US Apach Nitrogen, US (pour les démarrages et arrét)
Haifa Chemicals Ltd., Israél

3.4.11 Réduction du NOx lors du démarrage et arrét

Voir aussi la section 3.4.10 « Ajout de H202 dans la dernicre étape d’absorption ».



Description

Le processus pour produire de ’acide nitrique est instable au démarrage et a ’arrét. Au démarrage, les
émissions de NOx sont plus élevées (variant de 600 — 2 000 ppm/1 230 — 4 100 mg NOx /m*) pendant les
10 — 45 premicres minutes, produisant une émission supplémentaire de 100 — 1 000 kg NOx/an. Les
résultats de I’arrét sont du méme ordre car les concentrations de NOx (600 — 2 000 ppm/1 230 — 4 100 mg
NOx/m?) pendant 10 — 30 minutes, produisant une émission maximum supplémentaire de 500 kgNOx/an.

Lors de I’opération normale, le pourcentage de NO2 dans le NOx varie entre 50 — 75%. Surtout pendant le
démarrage, I’émission de NO2 est plus importante que 1’émission de NO (70 % NO2,30 % NO), colorant le
gaz d’échappement d’une couleur rougeatre-maronnée ou jaune. L’apparence visuelle de ce gaz
d’échappement résulte souvent en des plaintes des personnes du voisinage. Ceci est un probléme local et
donc il ne sera pas décrit en détail ici.

Diverses techniques sont disponibles pour réduire les émissions de NOx lors du démarrage et de 1’arrét,
mais les investissements sont souvent importants comparé a la quantité¢ de réduction de NOx réalisable.
Des émissions supplémentaires de NOx dues au démarrage et a ’arrét sont inférieures a 1 % des émissions
totales de NOx d’une année. Les mesures pourraient étre considérées pour réduire 1’apparence visuelle de
la fumée.

Des mesures potentielles de fin de canalisation lors du démarrage comprennent :

Chauffage du gaz de fin Un fourneau, un chauffage de vapeur ou un brileur séparé pourrait étre utilisé
pour chauffer le gaz de fin. Exploité entre 180 et 450 °C, a une RCS/RNCS optimum, cette mesure réduira
le NOx dans une étape en amont et minimisera le délai de démarrage.

Installation d’une RCS a basse température L’ installation d’un dispositif de RCS ayant un large éventail
de température permettra la réduction du NOx a des températures plus faibles (de 180 °C et plus) et par
conséquent, les temps d’arrét pour la RCS réduiront.

Installation d’un épurateur Des émissions excessives au démarrage peuvent €tre minimisées par
I’utilisation d’épurateur d’agent corrosif, de carbonate de sodium ou d’ammoniaque alcalin.

Installation d’une tour avec un matériau sec adsorbant La réduction de NOx au démarrage peut étre
réalisée en utilisant un absorbant sec, par ex. du gel de silice ou des tamis moléculaires.

Les procédures susmentionnées sont moins appropriées lors des arréts, car la pression et la température
réduisent rapidement.
Avantages environnementaux réalisés

Chauffage du gaz de fin Les chiffres exacts sont inconnus, mais une réduction de NOx d’au moins 70 %
lors d’une partie du démarrage peut étre escomptée.

Installation d’une RCS a basse température Les chiffres exacts sont inconnus. Malgré la température
plus faible (de 180 °C et plus), des émissions supplémentaires auront lieu lors du démarrage , mais sur une
période de temps plus courte. Pendant la phase de fonctionnement du dispositif de RCS, on peut obtenir
une réduction de NOx de 80 — 95 %.

Installation d’un épurateur Les chiffres exacts sont inconnus, mais une réduction de NOx d’au moins 70



% lors du démarrage peut étre escomptée.

Installation d’une tour avec un matériau sec absorbant Les chiffres sont inconnus, mais une réduction
de NOx d’au moins 70 % lors du démarrage peut étre escomptée.

Effets cross média

Chauffage du gaz de fin De 1’énergie est nécessaire pour faire monter la température au niveau optimum
nécessaire pour le dispositif de RCS ou de RNCS.

Installation d’une RCS a basse température Le NHs ajouté a la RCS et les gaz nitreux dans le gaz de fin
pourraient réagir pour former du nitrate d’ammoniaque ou du nitrite d’ammoniaque quand le gaz de fin
passe a travers une RCS suite a ces conditions de processus instables et a ces températures basses lors du
démarrage. Les dépots de ces sels pourraient potentiellement causer une explosion. La température du gaz
de fin doit étre de 180 °C ou plus quand la RCS est démarrée, pour minimiser le risque.

Installation d’un épurateur Une grande quantité de vapeur d’eau s’échappera du liquide de 1’épurateur di
a température élevée du gaz de fin quand la RCS est utilisée a une température entre 200 et 350 °C. Par
conséquent, la consommation d’eau est élevée. Le fluide usé de 1’épurateur ne peut pas €tre réutilisé, et il
doit étre éliminé comme un déchet.

Installation d’une tour avec un matériau sec adsorbant Le matériau adsorbant usagé est un déchet a
¢liminer.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Chauffage du gaz de fin Une unité de chauffage du gaz de fin nécessite beaucoup d’espace, en particulier
lorsqu’il est dans un espace clos, mais il peut étre appliqué dans des usines d’acide nitrique nouvelles et
existantes avec une RCS ou une RNCS. De 1’énergie est nécessaire pour faire monter la température au
niveau optimum pour le dispositif de RCS ou RNCS, c-a-d de 180 a 450 °C.

Installation d’une RCS a basse température Suffisamment d’espace devrait étre disponible pour installer
ce dispositif. Lors du remplacement de 1’ancien catalyseur, le nouveau devrait s’incorporer dans le
dispositif.

Installation d’un épurateur 11 doit y avoir assez d’espace pour placer le dispositif plutét grand de
I’épurateur.

Installation d’une tour avec un matériau sec adsorbant De 1’espace libre doit étre disponible et suffisant
pour installer un dispositif d’adsorbeur. Les températures élevées qui sont nécessaires avant que la RCS ne
puisse étre démarrée, c-a-d 200 — 350 °C, pourraient endommager 1’adsorbant.



Données économiques

Généralement, la plupart des technologies de fin de canalisation pour réduire les émissions du démarrage
et de 1’arrét sont assez chéres comparées a la réduction de NOx.

Chauffage du gaz de fin Les coits d’équipement pour un briileur sont approximativement de NLG

200 000 (environ EUR 91 000). L’installation d’un fourneau (équipement et ingénierie) colitera au moins
NLG 1 000 000 (EUR 450 000). D’autres données économiques ne sont pas connues.

Installation d’une RCS a basse température Les colts d'infrastructure d’un dispositif complet de RCS
sont au moins de NLG 1 000 000 (environ EUR 450 000). Pour réduire seulement les émissions au
démarrage, les colits d’'une RCS ne sont pas acceptables dans la plupart des cas. D’autres données
économiques ne sont pas connues.

Installation d’un épurateur Puisqu’on ne peut pas utiliser d’eau comme fluide épurateur (le NOx rend les
gaz de fins acides, donc un liquide épurateur alcalin est nécessaire), on pense que les colits annuels de
I’épurateur sont considérables, bien que les chiffres exacts ne soient pas connus.

Installation d’une tour avec un matériau sec absorbant Les colts annuels seront stirement considérables,
puisque le matériau absorbe doit étre remplacé réguliérement. Les chiffres exacts sont inconnus.

Force motrice pour I’exécution

Réduction de I’apparence visuelle du gaz de conduit rougeatre-maronné ou jaune.

Ouvrage de référence et exemples d’usines

[88, infoMil, 1999]

3.5 MTD pour I’'acide nitrique

MTD consiste a appliquer les MTD communes présentées en Section 1.5.



MTD pour le stockage consiste a appliquer les MTD présentées dans [5, European Commission, 2005].

MTD consiste a utiliser de 1’énergie renouvelable : vapeur cogénérée et/ou de 1’énergie électrique.

MTD consiste a réduire les émissions de N20 et réaliser les facteurs d’émission ou des niveaux de
concentrations d’émission donnée en Tableau 3.14 en appliquant une combinaison des techniques
suivantes :

. optimisation de la filtration des matériaux bruts, voir Section 3.4.1
. optimisation du mélange des matériaux bruts, voir Section 3.4.1
. optimisation de la distribution du gaz sur le catalyseur, voir Section 3.4.1
€. surveillance des performances du catalyseur et ajustement de la longueur de la campagne, voir

Section 3.4.1
Lol optimisation du rapport NHzs/air , voir Section 3.4.2

<o optimiser la pression et la température de 1’étape d’oxydation, voir Section 3.4.2

Lol Décomposition du N20 par extension de la chambre du réacteur dans les nouvelles usines, voir
Section 3.4.5

Lol décomposition catalytique du N20 dans la chambre du réacteur, voir Section 3.4.6

o Abattement combiné du NOx et N2O dans les gaz de fin, voir Section 3.4.7

niveau d’émission x de N2O
kg/tonne 100 % HNO3 ppmy
Nouvelles usines 0.12-0.6 20-100
M/M, M/F et F/F - -
Usines existantes 0.12-1.85 20 -300
Usines F/M Pas de conclusions de tirées

x les niveaux reposent sur les moyennes des niveaux d’émission réalisés dans une campagne du
catalyseur d’oxydation

Tableau 3.14 : Niveaux d’émission de N2O associés a I’application des MTD pour la production de HNO3

Points de vue divergents: L’industrie et un Etat Membre ne sont pas d’accord avec les niveaux
d’émission de N20 associés avec 1’application des MTD pour les usines existantes dues a 1’expérience
limitée avec les techniques de de-N20O présentées dans les Sections 3.4.6 et 3.4.7, la variance des
résultats obtenus par les installations pilotes présélectionnées, et les nombreuses contraintes techniques
et opérationnelles pour D’application des ces techniques dans les usines d’acides nitriques en
fonctionnement en Europe aujourd’hui. Selon ces derniers, les catalyseurs appliqués sont toujours en
développement, bien que déja en place sur le marché. L’industrie réclame aussi que les niveaux
devraient se baser sur les moyennes réalisées au cours de la durée de vie du catalyseur de DeN20, bien
qu’elle ne soit pas encore connue. L’industrie et un Etat Membre réclament que la gamme des MTD
devrait inclure 2,5 kg N2O/tonne 100 % HNO3 pour les usines existantes.

MTD consiste a réduire les émissions de N20 et réaliser les niveaux d’émission donnés en Tableau 3.15
en appliquant une ou plusieurs combinaisons des techniques suivantes :

. optimisation de 1’étape d’absorption, voir Section 3.4.4
< Abattement combiné du NOx et N2O dans les gaz de fin, voir Section 3.4.7




e RCS, voir Section 3.4.9
Lol Ajout de H202 lors de la derniére étape d’absorption, voir Section 3.4.10.

MTD consiste a réduire les émissions lors des conditions de démarrage et d’arrét (par ex. voir Sections
3.4.10et3.4.11)

niveau d’émissions de NOx sous forme de NO:
kg/tonne 100 % HNO3 ppmv
Nouvelles usines 5-175
Usines existantes 5-90«
glissement de NH3 depuis la RCS <5

xjusqu’a 150 ppmv, ou les aspects de sécurité dus aux dépots de AN limitent I’effet de la RCS ou avec
I’ajout de H202 au lieu d’appliquer la RCS

Tableau 3.15 : Niveaux d’émission de NOx associés a I’application des MTD pour la production de HNO3

3.6 Techniques émergeantes pour ’acide nitrique

3.6.1 Abattement combiné du NOx et N2O avec I’ajout d’hydrocarbures



Description

Voir aussi la Section 3.4.7. En contraste avec la technique décrite ici, le NOx est €éliminé par réaction avec
I’ammoniaque au cours d’une premicre étape (comparable a un systéme de RCS). Au cours d’une seconde
étape, le N20O est retiré par réduction catalytique avec de 1’hydrocarbure, tel que du gaz naturel ou du
propane tel que présenté dans la Figure 3.13.

Frocess gas

Hot process
to cooler

gas
condenser L
Emission
Tail gas from to air
absorption: A
*NO

NH, /A

300 - 500 °C = =

. Expander
-l Ly o

Combined = Hydrocarbon
reactor
Gaz chaud de processus Gaz de processus vers le condensateur refroidisseur
Emission dans I'air
Gaz de fin depuis I'absorption :
. NOx
* N20
chauffage de gaz de fin Turbine de détendeur
Réacteur combiné Hydrocarbure

Figure 3.13 : Apercu du traitement combiné du NOx et N20 avec les hydrocarbures

Avantages environnementaux réalisés

Ll abattement simultané de N20O et de NOx a des niveaux escomptés similaires a ceux donné en
section 3.4.7.



< réduction escomptée de N2O d’environ 97%.
Effets cross média

< consommation d’hydrocarbures et de NHs
€« pas d’information disponible sur les autres polluants potentiels (par ex. le CO).

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Applicable aux usines avec des températures de gaz de fin de I’ordre de 300 — 500 °C. Les
développements actuels cherchent a élargir le créneau de température. Dans certaines limites, les
températures du gaz de fin peuvent étre ajustées en retirant de la surface de transfert de chaleur du
refroidisseur de processus et/ou en installant des dérivations internes.

Données économiques

Aucune information spécifique fournie.

Force motrice pour I’exécution

Réduction des émissions de N20.

Ouvrage de référence et exemples d’usines
[146, Uhde, 2006]

Abu Qir Fertilizer Company, Egypte, sera terminée en septembre 2006
Hu-Chems Fine Chemical Coorperation, Corée du Sud, sera terminée en 2007

4 ACIDE SULFURIQUE

4.,1. Information Générale



Le H2SOs4 est le produit chimique le plus produit au monde. En Europe occidentale, en 1997, plus de 19
Mtonnes étaient produites, la production mondiale totale étant estimée a environ 150 Mtonnes. Environ la
moitié de la production mondiale est produite en Amérique du Nord, Europe Occidentale et au Japon. Le
Tableau 4.1 présente les niveaux de production pour certains pays européens. Pour I’Europe des 25, la
capacité de production d’acide sulfurique est estimée en 2004 a environ 22 Mtonnes par an [17, 2nd TWG
meeting, 2004]. Dans 1’Europe des 25, I’acide sulfurique était produit dans 95 usines en 2004.

La Figure 4.1. présente la distribution de la taille des usines. Le Tableau 4.2 dresse la liste des producteurs
d’acide sulfurique telle que compilé par I’ESA.

Mtonnes de H2SO4 139 179 o 2000 | 2006
Belgique/Luxembourg ! 55 ! 23 6 2238 | 1942
Finlande 1337 137 1655 1760
France 272 2 222 4 2269 1755
Allemagne 33 8 3g9 4898 | 4595
Gréce 630 0567 688 815
Ttalie 1221159 1 1042 | 1616

8 0
Pays Bas 107:1 104 988 988
3 0
Norvege 585 | 666 569 315
Espagne 2; 4 2§ ! 2418 3500
Suede 518 | 630 | 629 1010
Royaume Uni 1522 1520 1058 447

Tableau 4.1: Niveaux de production de H2SO4 pour certains pays européens [58, TAK-S, 2003]

1 000 tonnes/jour

£ o

<250
tonnes/day
32 %

500 to 1000
tonnes/day
27 %

250 a 500 tonnes/jour 29 %

Figure 4,1 : Distribution de la taille des usines dans I’EU des 25 en 2004 [17, 2nd TWG meeting, 2004]

Pays Entreprise Emplacemen | Capacité Source de Produit
t (tonnes SO:




par an)
i Donau Chemie Pischelsdorf | 230000 Soufre H2S04
Autriche AG
Lenzing AG Lenzing 90000 Soufre H2S04
BASF Anvers 230000 Soufre H2S04 & oléum
Antwerpen NV
Lanxess 4
Antwerpen NV Anvers 340000 Soufre H2S0O4 & oléum
Prayon SA Engis 165000 Soufre H2S04
PVS Chemicals Gent 70000 Soufre | H2S0:& oléum
Belgium NV
Belgique Mlsg Eco . Soufre / acide H2SOs/0léum/Na
Services Gent (Rieme) | 250000 | usage/ .
) . bisulfite
Sulfuriqu déchet
Sadaci Gent 22000 Gaz de fusion H2SO04
Tessenderlo Ham 365000 Soufre H2S04
Group
Umicore Hoboken 76000 Gaz de fusion H2SO04
Balen 384000 | Gaz de fusion H2S04
Cumerio Pirdop 1000000 | Gaz de fusion
Bulgarie KCM Plovdiv 110000 | Gaz de fusion
OCK Kardjali 35000 Gaz de fusion
Suisse SF Chemie Bale 85000 Soufre H2S04 & oléum
Croatie Petrolkemija Kutina 495000 Soufre
Repl‘lbhque Synthesia Pardubice 76000 Soufre/a’mde
Tcheéque usagé
Xstrata Zink |\ denham | 210000 | Gaz de fusion H2S04
GmbH
Berzelius :
Stolberg GmbH Stolberg 100000 | Gaz de fusion H2S04
BASF Ludwigshafen | 610000 Soufre H2S0s4 & oléum
Leverkusen 160000 Soufre H2S04
Lanxess AG Leverkusen 20000 Régénéré H2S04
Dormagen 94000 Régénére H2S04
Allemagne Marl 50000 Soufre H2S04
Wesseling 120000 Soufre H2S04
Degussa AG
Worms 230000 Régénéré H2SO04
Mannheim 65000 H2S0s4
Deutsche ;
Steinkohle AG Bottrop 15000 Soufre H2S04 & oléum
DOMO
Caproleuna Leuna 260000 Soufre H2S04 & oléum
GmbH
Capacité
Pays Entreprise Emplacement | (tonnes par Source de Produit
an) SO2




Grillo-Werke AG Frankfurt 258000 Soufre H2S04 & oléum
Tronox Uerdingen 65000 Pyrite H2S04 & oléum
25000 Soufre
Metaleyrop Weser Nordenham 50000 Gaz de fusion H2S04 & oléum
GmbH
Norddeutsche . ,
Affineric AG Hamburg 1300000 Gaz de fusion H2S04 & oléum
PVS Chemicals Kelheim 120000 Soufre H2S0: & oléum
Germany GmbH
Ruhr-Zink Datteln 200000 Gaz de fusion H2SO4
soufre,
Sachtleben Chemie . pyrites, ,
GmbH Duisburg 500000 recyclage de H2S04 & oléum
sel de filtre
Atlantic Copper Huelva 1350000 fusp n de H2S04
cuivre
Asturiana de Zinc AV‘I"'S()A“““&‘S 730000 | fusion de zinc |  HaSO4 & oléum
Espagne Fertiberia SA Huelva 890000 Soufre H2S04
UBE Chemicals Castellon 90000 Soufre H2S04
Befesa Desulfuracion Luchana- .
SA Barakaldo 320000 Soufre H2S04 & oléum
fusion de
Boliden Harjavalta Oy Harjavalta 660000 cuivre et de H2S04
nickel
Finlande | Kemira Oy Kokkola 320000 foz; ii‘iﬂle H2804 & oléum
Kemira GrowHow Siilinjérvi 530000 Pyrite H2S04
Kemira Oy Pori 220000 Soufre H2S04
France RhOdlz.l Eco Services Les Roches 250000 Soufre/a’mde H2SO4 & régénération
Sulfurique usagé
Le Havre 275000 Soufre H2S04
Lyondell
Thann 45000 Soufre H2SO4
Calais 300000 Soufre H2SO4
Huntsman
St. Mihiel 300000 Soufre H2SO4
Grand Paroisse Bordeaux 90000 Soufre H2S04 & oléum
Albemarle Port de Bouc 20000 Soufre H2SO4
Pierre Bénite 165000 Soufre H2SO04 & oléum
Arkema Pau 35000 Soufre H2SO4
Carling 155000 Soufre H2S0s4 & régénération




Capacité

Pays Entreprise Emplacement (tonnes par Produit
an) Source de SO2
Umicore Auby 200000 Gaz de fusion H2S04
Clariant Lamotte 130000 Soufre H2SO04,0l1éum & SO2
Phosphoric Kaval 180000 Soufre H2SO04
Fertili I avala
‘ porilizers Industry 280000 Soufre H2S0:
Grece
o 130000 Soufre
Thessaloniki
225000 Soufre
I;‘;"Xa Solmine Scalino(GR) 600000 Soufre H2S04 & oléum
. Serravalle (g .
Nuova Solmine Scrivia (AL) 60000 Régénéré H2SO04 & oléum
Marchi Industriale Maranp 90000 Soufre H2S04 & oléum
Veneziano(VE)
Porto .
Italie Portovesme s.r.1. Vesme(CA) 400000 Gaz de fusion H2S04
180000 Gaz de fusion H2S04
ENI S.p.a Gela(CL)
120000 Pas exposé H2S04
ERG-Priolo Priolo(SR) 30000 Régénéré H2S04
Ilva-TA Taranto(TA) 20000 Pas exposé H2S04
Fluorsid Macchiareddu 100000 Soufre 2SO
(CA)
Macédoine | Zletlovo Titov Veles 132000 Ex frittage
glslfex Budel Zink Budel 380000 Gaz de fusion H2S04
Les Pays | DSMFibre Geleen 400000 Soufre Oléum
Bas Intermediates B.V.
Climax Rotterdam 40000 Gaz de fusion H2S04
Corus Velsen 18000 Gaz de fusion H2S04
New Boliden Odda 195000 Gaz de fusion H2S04
Norvege Falconbridge . Mattes de sulfure
Nikkelverk A/S Kristiansand 110000 Ni H2S04
. . Barreiro- usine de
Portugal Quimitecnica SA Lavradio 25000 désulfurisation H2S04
Roumanie Sofert Bacau 200000 Soufre
Sud Kemira Kemi AB Helsingborg 360000 Soufre H2S04 & oléum
uede
New Boliden Skelleftehamn 640000 cuivre et plomb H2S04




Capacité

Pays Entreprise Emplacement (tonnes par Produit
an) Source de SO2
fusion
. RHMK Trepca Mitrovica fus19n de plomb
Serbie et zinc
Sabac Sabac plomb et fusion
Slovénie ((ljlélkarna Celje Celje 150000 Soufre H2S04
Degussa Knottingley(Yorks) 30000 Soufre H2S04
Royaume INEOS. Runncorn Site 280000 Soufre H2S04 & oléum
Uni Enterprises
Rhodia Eco Staveley 117000 Soufre H2S04 & oléum
Services Ltd
Bagfas Bandyrma 500000 Soufre
. Tugsas Samsun 214000 Pyrite
Turquie - -
Etibor Bandyrma 240000 Pyrite
Black Sea Copper Samsun 282000 Gaz de fusion

Table 4.2: Producteurs d’acide sulfurique organisés dans ’ESA ou associés a ’ESA [154, TWG on LVIC-

AAF]

La Figure 4.2 donne un apergu de la charge d’alimentation principale, des consommateurs et des cycles de
I’économie du H2SO4. Le Tableau 4.3 présente la distribution de la production de H2SO4 selon la source de
SO2. L’industrie de I’engrais phosphaté est de loin 1’utilisateur le plus important. D’autres applications du
H2S0s4 résident dans le raffinage pétrolier, la production de pigment, le décapage de 1’acier, I’extraction de
métaux non ferreux et la fabrication d’explosifs, de détergents (processus de sulfonation organique), de
plastiques et de fibres fabriquées par I’homme. L’industrie chimique utilise aussi des quantités variées de
H>SO4 dans des applications de production spécialisées pour les colorants, les produits chimiques

pharmaceutiques et fluorés.
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Figure 4,2 : Apercu de la charge d’alimentation principale, des consommateurs et des cycles de I’économie du

H2S04

Cette Figure est basée sur [58, TAK-S, 2003]



Source de SO2 g::sstl;(l))utlon
Soufre 43.7
Métaux non ferreux 39.0

H2SOs4 régénération 7.5
Pyrite 4.2
Recyclage et autres 5.6

Tableau 4.3 : Distribution de la production de H.SO: de 2005 selon la source du SO: [154,
TWG on LVIC-AAF]. Ce tableau présente la production dans I’UE des 25, la Norvege et la
Suisse.

4,2 Processus et techniques appliquées
4.2.1 Apergu

Pour un apergu de la production de H2SO4, voir la Figure 4.3. Le H2SO4 est produit a partir du SOz, qui
est dérivé de diverses sources (voir la Section 4.2.3), tel que la combustion du soufre élémentaire ou le
grillage de sulfures de métal. Le SOz est alors converti en SO3 dans une réaction d’équilibre chimique de
phase de gaz, en utilisant un catalyseur.

SO2+%02 <+ SO3 AHo= -99 kJ/mole

Le taux de conversion est défini comme suit :

SO2in— SO20ut
Taux de conversion = x 100(%)
SO2in

Les considérations thermodynamiques et stoechiométriques sont toutes deux prises en compte par la
maximisation de la formation du SOs. Le principe Lechatelier-Braun, qui établit que lorsqu’un systéme
d’équilibre est sujet a du stress, le systeme tendra a s’ajuster lui-méme de telle sorte qu’il lévera
partiellement le stress, doit étre pris en compte pour ’optimisation de 1’équilibre. Les stress sont, par
exemple, des variations de température, de pression, ou de concentration d’un réactif. Pour les systémes de
S0O2/S0s, les méthodes suivantes sont disponibles pour maximiser la formation de SOs:

. puisque c¢’est un processus exothermique, une baisse de la température par le retrait de la chaleur
favorisera la formation de SO3

. concentration d’oxygene accrue

. retrait du SOs3 (comme dans le cas de double processus d’absorption)

. augmentation de la pression

. sélection du catalyseur, pour réduire la température de fonctionnement (équilibre)

. temps de réaction plus long.
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Figure 4,3 : Apercu de la production de H2SO4
Cette figure est basée sur [S8, TAK-S, 2003]

Optimiser le comportement d’ensemble du systéme requiert un équilibre entre la vélocité de la réaction et
de I’équilibre. Cependant, cet optimum dépend aussi de la concentration en SOz dans le gaz brut et de sa
variabilité. Par conséquent, chaque processus est plus ou moins spécifique pour une source en SO2
particulier.

Deux grands types de convertisseur étaient extensivement utilisés dans le passé.

. le support en voite de brique et
. la conception de poutres et colonnes en fonte (toujours tres populaire en Amérique du Nord)

Les nouveaux types de convertisseurs sont :

0

. les convertisseurs centraux a tube a noyau

. les convertisseurs avec un ou plusieurs échangeurs de chaleur intégrée (avec 1’échangeur de
chaleur placé dans le tube a noyau ou « emballé » autour de la coque externe de la cuve du
convertisseur).

Dans les convertisseurs conventionnels, la coque est généralement fabriquée en acier de la qualité de celui
employé¢ pour les chaudicres, avec un revétement de brique et trés généralement la pulvérisation
supplémentaire d’aluminium pour protéger le matériau du piquage. Un avantage important du revétement
en brique est sa grande capacité calorifique, qui permet de long temps d’arrét sans préchauffage.



L’inconvénient est que les anciennes vottes en briques peuvent tre poreuses et, par conséquent, du gaz de
processus contourne partiellement 1’absorbeur intermédiaire (voir aussi la Section 4.4.6 « Remplacement
de convertisseurs de volite en brique »).

De nouvelles conceptions de convertisseurs sont développées en acier inoxydable de type 304 et 321 pour
assurer rune stabilité sur le terme. Le cott plus élevé de ’acier inoxydable est compensé par le poids plus
léger, simplement par une paroi de moindre épaisseur. La Figure 4.4 illustre la conception des
convertisseurs en voute de brique et en tube a noyau.
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Figure 4,4 : Schéma d’un convertisseur en voiite de briques (a gauche) et d’un convertisseur a tube a noyau (a
droite). Ces figures sont basées sur [67, Daum, 2000]

Enfin, I’acide sulfurique est obtenu a partir de 1’absorption du SO3 et de I’eau dans le H2SO4 (avec une
concentration d’au moins 98%). Pour avoir un exemple d’un absorbeur final, voir la Section 4.5.
L’efficacité de 1’étape d’absorption est liée a :

. la concentration de H2SO4 du liquide d’absorption (98,5 — 99,5%)

. I’é¢tendue de la température du liquide (normalement de 70 — 120 °C)
. la technique de distribution de I’acide

. I’humidité du gaz brut (la buée passe par I’équipement d’absorption)
. le filtre a buée

. la température du gaz entrant

. le caractére cofluctuale et & contre-courant du flux de gaz dans le liquide absorbant



Pour la corrélation entre les niveaux de SOz, les charges spécifiques de SOz et les taux de conversion, voir
la Section 4.3.
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Figure 4,5 : Exemple d’un absorbeur final. Cette figure est basée sur [68, Outukumpu, 2006]

Les émissions de SO3 dépendent de :

e la température du gaz sortant de 1’absorption

Ll la construction et I’exploitation de 1’absorbeur final

< I’équipement pour la séparation des aérosols de H2SO4

e la buée de I’acide formée en aval de I’absorbeur a travers la pression de la vapeur d’eau

e I’efficacité d’ensemble de I’étape d’absorption

La Figure 4.6 donne une impression d’une usine d’acide sulfurique. L’exemple présente une usine a
double contact/double absorption basée sur la combustion du soufre :

le stockage du soufre solide

la fusion du soufre

la filtration du soufre liquide

le stockage du soufre liquide

le filtre a air et le silencieux

le sécheur a I’air

la combustion du soufre, deux briileurs avec alimentation individuelle d’air

fit de vapeur, réservoir d’eau d’alimentation et chaudiere de récupération de chaleur

PNAN R DD =



9. convertisseur
10. absorbeur intermédiaire

11. absorber final
12. conduit
13. échangeurs de chaleur, économiseur et surchauffeur

De nombreux processus pour la production de 1’acide sulfurique ont été développés au cours des dernicres
années. Ces développements dépendaient du grand nombre de sources de la matiére premiere qui génére
du SO2. Pour une description plus détaillée sur les processus individuels, voir :

e la section 4.4.1 « Processus d’absorption a simple contact/simple absorption »
Ll la Section 4.4.2 « Processus d’absorption a double contact/double absorption »
€. la Section 4.4.8 « Processus de catalyse humide »

& la Section 4.4.9 « Processus combiné de catalyse humide/séche ».

Pour le traitement du gaz de fin, voir les Sections 4.4.19 a 4.4.22.
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Figure 4.6: Exemple d’une usine d’acide sulfurique (vue supérieure) [68, Outukumpu, 2006]

4.2.2 Catalyseurs

Uniquement des composés de vanadium, de platine et d’oxyde de fer ont démontré étre techniquement
satisfaisants lorsqu’ils furent testés pour l’activité catalytique sur 1’oxydation du dioxyde de soufre.
Aujourd’hui, I’anhydride vanadique est utilisé presque exclusivement :

Les catalyseurs commerciaux contiennent 4 — 9 % M/M d’anhydride vanadique (V20s5) comme le
composant actif, avec les activateurs alcalins de sulfate de métal. Dans des conditions de fonctionnement,



ils forment une fusion de liquide dans lequel on pense que la réaction se produit. Normalement, le sulfate
de potassium est utilis¢é comme un activateur mais au cours des récentes années le sulfate de césium a
aussi été utilisé€. Le sulfate de césium abaisse le point de fusion, ce qui signifie que le catalyseur peut étre
utilisé a des températures plus basses. Le support du catalyseur est de différentes formes de silice.

Le support du catalyseur est mélangé pour former une pate, puis généralement extrudé en pastilles
cylindriques solides. Les catalyseurs a anneau (ou anneau étoilé), qui sont essentiellement utilisés
aujourd’hui, donnent une chute de pression plus basse et sont moins sensibles a la formation de poussiére.

Dans la pratique industrielle, la gamme de température plus faible est de 410 — 440 °C pour des
catalyseurs conventionnels et 380 — 410 °C pour les catalyseurs traités au césium. La gamme de
température supérieure est de 600 — 650 °C, au dela, I’activité catalytique peut étre perdue de fagon
permanente a cause de la réduction interne de la surface. La durée de vie en fonctionnement moyenne du
catalyseur est environ de 10 ans. La durée de vie en fonctionnement est généralement déterminée suite aux
pertes du catalyseur lors de la surveillance du catalyseur, qui doit étre effectué périodiquement pour retirer
la poussiére.

Voir aussi la Section 4.4.4 « Application d’un catalyseur activateur de Cs » et 4.4.12 « Prévention de perte
d’activité du catalyseur ».

4.2.3 Sources de soufre et production de SO2

Le Tableau 4.5 donne un apergu des sources principales de soufre pour la fabrication de H2SOs et
certaines caractéristiques du gaz contenant du SO2 provenant de ces sources.

4.2.3.1 Combustion du soufre

Le soufre ¢lémentaire est dérivé de la désulfurisation du gaz naturel ou du pétrole brut par le processus
Claus. Le soufre élémentaire est livré a ’'usine de préférence sous forme liquide mais aussi solide (a des
températures de 140 — 150 °C) et, si nécessaire, filtré avant combustion.

La combustion est effectuée dans des unités a une ou deux étapes entre 900 et 1 500 °C. L’unité de
combustion comprend une chambre de combustion suivie d’une chaudiére de récupération de chaleur. La
teneur en SOz des gaz de combustion est généralement égale a 18 % M/M et la teneur en O2 est
faible (mais plus supérieure a 3%). La teneur des gaz d’admission vers le processus de conversion
est généralement située entre 7 — 13 % de SO, si nécessaire elle est ajustée par dilution avec de
’air.

4.2.3.2 Régénération des acides usagés
Les acides usages provenant des processus ou duH2SO4 ou oléum est utilisé comme catalyseur (alkylation,
nitration, sulfonation, etc.) ou provenant d’autres processus ou du H2SOs est utilisé pour nettoyer, sécher,

ou ¢éliminer ’eau.

La décomposition thermique d’acides sulfuriques usagés en dioxyde de soufre est effectuée dans des
conditions oxydantes dans un fourneau a une température d’environ 1 000°C. Le processus est décrit par



I’équation suivante :
H2S04— SO2+H20+ %202 AH = + 202 kJ/mole

Les acides usages sont atomisés en de petites gouttelettes pour réaliser la décomposition thermique.
L’énergie nécessaire est fournie par injection de gaz briilés chauds. Le volume supplémentaire conduit
a la dilution de la teneur en SOz Cette dilution peut étre réduite par préchauffage de I’air de
combustion ou par I’enrichissement a 1’O2

La décomposition réductrice de I’acide sulfurique usage en dioxyde de soufre est effectuée par le
chauffage de I’acide sulfurique usagé et des résidus contenus dans un four rotatif sur un lit de coke a des
températures de 400 — 1000 °C. L’acide sulfurique usagé est décomposé en SO2. Les composés
organiques sont partiellement réduits en coke mais prennent part, & cause des conditions réductrices,
comme CO et COV aux gaz d’échappement. Les matériaux non organiques, tells que le Mg, Fe, Pb et les
composes de métaux lourds restent dans la coke. Les gaz d’échappement sont traités par 1’oxydation
thermique a des températures de 1 000 — 1 300 °C avec des temps de résidence suffisants.

La teneur en SOz des gaz de combustion dépend essentiellement de la composition des acides usages
(teneur en eau et en produits organiques), et peut varier de 2 a 15%. Du soufre peut étre alimenté pour
ajuster la teneur en SO:2 et minimiser les variations. La plupart de I’énergie provenant des gaz de
combustion est recyclée sous forme de vapeur dans une chaudiére de récupération de chaleur. Les gaz
d’échappement sont nettoyés en aval, séparés de ’eau, séchés et réchauffés avant de passer dans le
convertisseur.

Une autre option est la production de SO2 liquide ou de bisulfite de sodium comme coproduits de 1’usine
d’acide sulfurique.

4.2.3.3 Grillage de la pyrite

Les grilleurs a bain fluidisé sont I’équipement de prédilection pour le grillage de la pyrite. Ils sont
supérieurs a d’autres types d’équipement en termes de technologie de processus, de taux de débit et
d’économie. Lorsque I’on grille de la pyrite pour obtenir du gaz de SOz, deux sous produits, 1’oxyde de fer
et de I’énergie, sont produits. Une tonne d’acide requiert 0,5 tonne de pyrite.

D1 au caractere hétérogeéne de la pyrite brute, la teneur en SO2 dans les gaz est 1égerement variable dans le
temps (généralement 6 — 14%, sans O2). Les gaz sont toujours traités en trois ou quatre étapes de
nettoyage avec des cyclones, des filtres & manchon, des épurateurs et des précipitateurs électrostatiques.
L’eau usée provenant de 1’épuration est traitée avec évacuation. Le gaz propre est dilué avec de 1’air a 6 —
10 % et séché avant d’entrer dans le processus de conversion.

4.2.3.4 Acide usage de la production de TiO: et grillage des sulfates de métal
L’acide usage issu de la production de TiO: est reconcentré par 1’application de vide et de chauffage, en
utilisant la chaleur provenant de ’'usine de H2SOa suivante. Alors que le H2SO4 concentré est recyclé vers

la production de TiOz2, les sulfates de métal précipités sont décomposés.

La décomposition des sulfates, par exemple le sulfate de fer, est effectuée dans des fours a soles



multiples, un four rotatif ou des fourneaux a bain fluidisé a plus de 750 °C avec I’ajout de soufre
¢lémentaire, de pyrite, de coke, de plastique, de goudron, de lignite, de charbon anthraciteux ou d’huile
comme compensateur de carburant. La teneur en SO2 des gaz obtenus dépend du type de carburant; apres
nettoyage et séchage, la teneur en SOz sera approximativement de 6 %. La variabilité du SO2 sur une
période de temps est élevée.

Le heptahydrate est déshydraté a 130 — 200 °C par les gaz brilés dans des séchoirs a pulvérisation ou des
séchoirs a bain fluidisé en monohydrate ou hydrate mélangé lors de la premiére étape. Dans la deuxieme
étape, le matériau est décomposé a environ 900 °C. Les gaz issus de ce processus contiennent environ 7%
M/M de SO2. Aujourd’hui, il est courant pour le sulfate ferreux d’étre décomposé dans un fourneau a bain
fluidisé pour griller la pyrite a 850 °C ou plus. Le soufre élémentaire, la houille ou 1’huile de carburant
peuvent étre utilisés comme carburants complémentaires. Le gaz contenant du SO quittant le fourneau est
refroidi dans une chaudiére de récupération de chaleur a environ 350 °C — 400 °C puis il passe dans le
systéme de nettoyage. Les gaz nettoyés sont alimentés vers 1’usine d’acide sulfurique.

Un mélange de sulfates métalliques ou d’ammoniaque et éventuellement d’acide sulfurique résultant de la
concentration de déchets acides de la production d’oxyde de titane ou des sulfonations organiques peut
aussi étre traité dans un réacteur ou un fourneau a bain fluidisé. Dans certains cas précis, le sulfate de fer
est aussi décomposé dans des fours a soles multiples avec des gaz brilés issus de la combustion du fuel ou
du gaz naturel.

4.2.3.5 Production de métal non ferreux

Les exemples sont des processus métallurgiques comme le grillage, la fusion ou le frittage des minerais
afin de produire des métaux, tells que le Cu, Zn, ou Pb. Pour une description détaillée de la production de
métal non ferreux, voir [61, European Commission, 2003].

La fusion du métal non ferreux assure 39% de la production de H2SO4 (voir le Tableau 4.3). De nombreux
sulfures de métal une fois grillés lors des processus métallurgiques, produisent des gaz contenant du SO-.
La concentration de SOz dans les gaz entrant dans une usine d’acide, détermine la quantité de gaz qui doit
étre traitée par tonne de soufre fixé. Souvent, les fusions doivent étre congues au-dela des normes en terme
de capacité de flux pour ajuster le flux de gaz métallurgique élevé et fluctuant provenant de la fusion. De
plus, il y a une concentration minimum de SO2 qui peut étre traitée sans augmenter le nombre d’étapes
dans I’usine. Le Tableau 4.4 présente certaines caractéristiques des processus métallurgiques et les effets
sur la production de H2SO4.

Variation de la Effet sur le taux de .
. . Fluctuation du SOz
concentration de conversion en % t/O»
SO: par heure absolus
>4 % M/M -04 extrémement élevée
2-4% M/M -0.3 trés élevée
1-2% M/M -0.2 forte
<1 % M/M -0.1 légeére
-0.2 % pour la période de nettoyage et de contrdle




-0.2 % pour la période de variation du flux du
volume du gaz >10 %

Tableau 4.4 : Certaines caractéristiques des processus métallurgiques et leurs effets sur la
production de H:SO+ [154, TWG on LVIC-AA F, 2006]

Pour les usines de cuivre, il est courant de trouver non seulement des fluctuations dans la concentration du
SO2dans les convertisseurs, mais aussi des fluctuations dans le flux de gaz. La raison est qu’environ 30 %
de la période de fonctionnement du convertisseur est utilisée pour I’enfournage et le captage des scories.
L’extraction pyrométallurgique du cuivre est base sur la décomposition de minéraux complexes de sulfites
de fer et cuivre dans des sulfures de cuivre, suivi par une oxydation sélective, la séparation de portion de
fer sous forme de scorie, et I’oxydation finale du sulfure restant de cuivre. Ces étapes sont connues sous
les noms de grillage, fusion et conversion (la tendance actuelle est d’effectuer les deux premicres étapes
en un seul et méme processus). Le processus de fusion flash est actuellement un des processus de
pyrométallurgie les plus utilisés.

Des convertisseurs sont utilisés de maniere extensive pour souffler de I’air ou de 1’air enrichi en oxygéne
dans la matte de cuivre pour produire du cuivre blister. Pratiquement tout le soufre issu des concentrés
finit sous la forme de SO2. Un concentré de CuFeS: produit presque une tonne de soufre (2 tonnes de SO2)
par tonne de cuivre extraite.

Le développement des processus du cuivre a été dominé par deux objectifs. Le premier est d’économiser
I’énergie, en utilisant au maximum la chaleur de réaction obtenue a partir du processus. L’autre a été la
nécessité de faire diminuer le volume du gaz et augmenter la concentration du SO:2 dans les gaz
métallurgiques en utilisant 1’enrichissement en oxygene, pour améliorer les contréles environnementaux.
Le gaz est purifié par refroidissement, épuration et nettoyage ¢électrostatique afin de retirer la poussiere et
le SO:s.

4.2.3.6 Autres sources de gaz brut

Une variété de gaz contenant du soufre peut étre utilisée directement ou apres traitement approprié comme
des gaz bruts pour produire du H2SOs. Ces gaz comprennent:

. des gaz variés provenant de la combustion et de la conversion catalytique du H2S et/ou du CS2 ou
COS

OPar exemple, il y a les gaz de fin riches en H2S provenant des fours a coke, la production de gaz de
synthése, les gazéifieurs et les unités de HDS des raffineries, les gaz de fin des unités Claus ou la
fabrication de viscose. Les gaz bruts de SO2 qui en résultent contiennent aussi de 1’eau, ce qui nécessite
une étape de séchage avant la production de H2SOs4 ou des processus de catalyse humides spécifiques (voir
les Sections 4.4.8 et 4.4.9).

. les gaz brilés issus de la combustion des carburants contenant du soufre [10, European
Commission, 2005]

Un exemple est le processus de « Wellman-Lord » qui retire le SO2 des gaz briilés et produit un gaz
riche en SO2 pour la production de H2SO4. Le processus est base sur 1’absorption et la désorption du
SOz dans les solutions de NaSO:s.

Un autre exemple est le processus « Bergau-Forschung » ou « carbone activé », aussi pour le retrait
du SO2 des gaz briilés. Le processus est base sur I’adsorption et la désorption du SO: sur le carbone
activé et produit un mélange de SO2/vapeur, qui est utilisé en aval par I'usine de H2SO4 a catalyse



humide (voir les Sections 4.4.8 et 4.4.9).

* les gaz contenant jusqu’a 90 % de SO:2 issus de la production de composés organiques tels que les
sulfonates ou les sulfites peuvent aussi €tre utilisés, aprés le retrait des composés organiques, comme
une source de SOa.

Dans ces cas, la force motrice pour la production de H2SO4 peut étre comprise comme le recyclage de
composés de soufre depuis les gaz de fin ou comme une technique d’abattement des émissions.

Processus de SOzavant |y, . . del
roduction de processus artation €e 'a
p SO:2dans le gaz brut % v/v teneur en SO2 Caractéristiques
source de de contact dans le temps
soufre/SO: Yoviv
- Sou.fre 9_12 9_12 Trés faible NFttoyage des gaz bruts pas
élémentaire nécessaire
Nettoyage des gaz bruts
Pyrite <15 810 Faible nécessaire ; gArandes qgantltes de
résidus de briilage, qui ne sont
généralement pas utilisés
Cuivre Nettoyage des gaz bruts requis ;
Plomb Plutot élevé, a | conversion du SO2 moindre a
Produits de (frittage) 1-202-6 | 1-122-6 7— cause des fluctuations élevées des teneurs en
métaux non Grilla egdu 7-20 12 processus SO2 or du volume de gaz perdus ;
ferreux lomb/fi fs on discontinus augmentation de la teneur en SO2
P par application d’air enrichi en Oz
Zinc 5-10 5-10 Plutdt faible Nettoyage des gaz bruts nécessaire
Sulfates de L FeSOutraité avec de ’acide dilué
Fe(II) 6-15 6-12 Elevé issu de la production de pigments
gvc:cie usage Dépend de Nettoyage du gaz brut nécessaire ;
o I’acide usagé, le gaz perdu peut contenir des
contamination 5-10 5-10 .y a1
organique, boue généralement hydrocarbures non briilés — post
y s ’ éleve combustion thermique
d’acide
0,3—-10« Moyenne, avec | Gaz bruts humides formés a partir
Gaz de HaS Dépend du une combustion | de la combustion du HzS ; gaz de
= processus supplémentaire | four a coke : gaz de HaS séparé par
du soufre faible | processus d’épuration
Gaz
d’échappement 01-6 Dépend du Faible 4 élevé Faible teneur en SOz, forts
du carburant processus volumes de gaz perdus

fossile sulfureux

x Teneur plus forte en SOz avec le briilage du soufre

xx gaz de four a coke, gaz perdus des bains tournants, gaz issus du traitement du gaz naturel et du pétrole brut

Tableau 4.5 : Source principale de souffre et leurs caractéristiques
[57, Austrian UBA, 2001, 154, TWG on LVIC-AAF]

4.2.4 Traitement des produits H2S04

Traitement

Description

nt

Contaminant
s du gaz
d’échappeme

Applicabilité




Dilution

L’acide produit, généralement 94 %, 96 % or 98.5 —
99.5 %, est dilué avec de I’eau ou du condensit de
vapeur aux concentrations commerciales
habituelles/concentrations d’usage (25 to 99 %
H2S0s4). La dilution est effectuée par lot (« acide
dans I’eau et pas le contraire ! ») ou en continu par
un mélange en ligne.

Aucun

séparation du SO2

L’acide chaud est séparé avec de 1’air afin de
réduire la concentration du SO2 dissout a des
niveaux inférieurs a 30 mg/kg. Le gaz
d’échappement est renvoy¢ vers le processus de
contact.

Aucun

Retrait de matiére
particulaire

Apres Iarrét de 1’usine pour des raisons de
maintenance, 1’acide sulfurique peut contenir des
contaminants particulaires, provenant de sulfate de
fer insoluble ou de silicates des matériaux de
revétement ou de remplissage. Le retrait est effectué
avec un équipement conventionnel. La filtration est
aussi effectuée dans des lignes de remplissage vers
des camions citernes ou des rames automotrices.

Aucun

Dénitrification

Urée

Absorbeur/rés
ervoir

Limité a <80 %
H2S04

des quantités

équivalentes de produits sulfate de dihydrazine

(40 % solution)

Absorber/tank

Pour I’acide et
I’oléum

chimiques de réduction
sont ajoutées afin de
réagir avec le NOHSO4
(acide sulfurique

acide amidosulfonique
(15 % solution), sulfate
d’ hydroxyle
d’ammonium

Absorber/tank

Limitedto50—
99.5% H2SO04

nitrosyle) en nitrogene
ou composés de NxOx Acide saturé avec du

SO2

78 % de
H2S04/ tour
séparée

Limité par
I’équilibre de
I’eau

Décoloration
« acide de
blanchiment »

L’acide des usines de
fusion ou de recyclage
peut contenir des
composés de carbone et
résulter en une couleur
noire

H202

Absorbeur/rés
ervoirs

Aucun

Généralement
applicable

Retrait du mercure

méthode de Bolchem

Dans de I’acide a 99%, les composes de mercure sont oxydés en HgO.
Apres dilution a env. 80%, le Hg est précipité avec une solution de
thiosulfate sous forme de HgS et retiré avec un filtre presse. Des
concentrations de Hg a 0,05 ppm sont réalisées, selon la teneur en NOx
de I’acide. Selon 1 » équilibre de 1’eau, I’acide purifié est aussi utilisé
pour I’acide de blanchiment absorbeur.

Meéthode SuperLig

Absorption du Hg dans
les échangeurs d’ions
contenant des éthers de
couronne

Des concentrations de Hg de env. 0,1 ppm sont réalisées.

Méthode Toho du

Ajout de KI a de I’acide
a 93% et précipitation

4.3 Emissions actuelles et niveaux de consommation

Nécessite des températures d’acide d’env. 0 °C.

La figure 4.7 et la Figure 4.8 présentent la corrélation entre les niveaux de SO2 dans les gaz de fin et les
taux de conversion du SO2. La Figure 4.9 présente la corrélation entre les charges spécifiques de SO2 dans
les gaz de fin et les taux de conversion du SO2. Le Tableau 4.7 présente les taux de conversion du SOz et




les niveaux d’émission du SOz réalisés. Le Tableau 4.8 présente les niveaux d’émission de SOz dans I’air
réalisé, le Tableau 4.9 donne des exemples de données pour les eaux usées provenant de la production de
H2SO4 avant le traitement des eaux usées et le Tableau 4.10 présente les déchets solides issus de la
production de H2SO4.
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Figure 4,7 : taux de conversion de 99.5 to 99.9 % et niveaux de SO: des gaz de fin par
rapport a la teneur en SO: avant le bain 1

Cette figure est basée sur [57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003] et présente
essentiellement les processus a double contact/double absorption, voir la Section 4.4.2.
Remarque : pour la conversion des ppm en mg/Nm , on utilise un facteur de 2,93
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Figure 4,8 : taux de conversion de 98,7 to 99,5 % et niveaux de SO: des gaz de fin par

rapport a la teneur en SO: avant le bain 1
Cette figure est basée sur [S7, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003]

et présente

essentiellement les autres processus a double contact/double absorption, voir la Section

4.4.2.

Tail gas SO, level in ppm



Tail gas specific S0: load in kg/tonne HzS04 (100 %)
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Figure 4,9 : Corrélation entre les taux de conversion du SO: et les charges spécifiques en
SO:dans les gaz de fin.
Cette figure est basée sur [S7, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003].
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Tableau 4.7 : taux de conversion de SO2réalisés et niveaux d’émission de SO2 dans I’air pour la fabrication de H2SO4




Emission de SOs et de buée
d’acide sous la forme de H2SO4

Systémes d’abattement mg/m 3 ll;gz/stoolzne de Référence
gétrrf?ni:r‘l’:f‘e de haute 25-35 Grillo-Werke AG, Frankfurt
18 VOEST Linz
10-15 0.01 -0.02 Donau Chemie
30 0.07 Lenzing AG
<50 <0.08 Lenzing AG
WESP pas détectable | pas détectable Glanzstoff Austria
20 -30 [57, Austrian UBA, 2001]
filtre a tamis de fil <100 <0.14
filtres a bougie de haute <50 <0.07
perfm:mance [58, TAK-S, 2003]
Epuration du gaz de fin
ESP <20 <0.03
0.21
0.053
0.056
0.017
0.061
0,031 [6, Ggrman UBA, 2000]
(plusieurs usines)
0.094
0.08
28
35
42

Tableau 4.8 : niveaux d’émission de SOsdans ’air réalisés pour la fabrication de H:SOx

Source de | 2cide et sels usagés acide et sels usagés
SO depuis la production de | depuis la production de
TiO: TiO:
g/tonne g/tonne
S04 2910 2380
Fe 23 90
Pb 0.1 0.38
Ni 0.05
As 0.24
cd 0.005
Cr 0.38
Zn 1
Cu 0.16 0.1
Hg 0.002 0.02




total N

COD 445 19

Tableau 4.9 : Exemple pour les eaux usées issues de la production de H.SO4 avant
traitement des eaux usées [21, German UBA, 2000]

Déchets solides g/tonne 100 % de H2S04
Brilage du souffre/simple contact
catalyseur usagé 10-20
briillage du soufre/double contact
grillage de la pyrite catalyseur usagé environ 40
fusion du Zn et du Pb catalyseur usagé 20-40
traitement complexe par lot du S catalyseur usagé 20 — 40

(Pb, Cu)

15 —35 % du catalyseur installé

fusion du Cu - e 20-40
et opération de pré-triage
catalyseur usagé 40
décomposition de 1’acide usagé
Cendres 400

Tableau 4.10 : déchets solides issus de la production de H:SO:[62, EFMA, 2000]

4.4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD



4.4.1 Processus d’absorption a simple contact/simple absorption
Description

Aprés purification et séchage, le SO2 est converti en SO3 en utilisant une série de 4 bains catalytiques,
contenant de I’alcalin et du V20s. Apres, le SO3 est absorbé dans de ’acide sulfurique concentré et, si
nécessaire, un absorbeur d’oléum est installé en amont. Le SOs réagit avec I’eau continue dans 1’acide
absorbeur pour produire du H2SOas. L’acide absorbeur est conservé au niveau de concentration désiré a
environ 99% M/M par I’ajout d’eau ou de H2SO4 dilué.

Emission
to air

Tail gas
treatment

Single
Absorption

Purified

I—b H,S0O,
and dred Dried air *

SO, gas Product
H,S0,

Figure 4,10 : Exemple d’un processus a simple contact/simple absorption
Cette figure est basée sur [S9, Outukumpu, 2005] et [S7, Austrian UBA, 2001].
Avantages environnementaux réalisés

Remarque : Les taux de conversion, les concentrations de SOz dans les gaz de fin et la charge spécifique
de SOz dans les gaz de fin sont corrélés, voir la Figure 4.7, la Figure 4.8 et la Figure 4.9.



Les taux de conversion >98 % sont difficiles a atteindre dans les usines existantes. Cependant, certaines
usines réalisent des taux de conversion de 98,5 % [58, TAK-S, 2003].

Des taux de conversion d’environ 97,5% sont réalisés sans mesures de réduction primaires ou secondaires
[57, Austrian UBA, 2001].

Les nouvelles usines réalisent des taux de conversion de 98 — 99 % [59, Outukumpu, 2005].

Effets cross média

Sans mesure supplémentaires : émissions de SO: relativement élevées a cause des faibles taux de
conversion.

Données opérationnelles

Rapport 02/SO2 typique 1.7.

Applicabilité

Le processus de simple contact/simple absorption est généralement utilisé pour les gaz avec une teneur en
SO allant de 3 a 6 %. De nouvelles usines a simple contact sont construites uniquement pour des gaz
d’admission a fluctuation substantielle de la teneur en SO2[58, TAK-S, 2003].

Applicable aux gaz d’admission avec des teneurs en SO:2 typiques <4 % v/v. Applicable uniquement
combiné a une mesure primaire ou secondaire de réduction des émissions (par ex. catalyseur a Cs activé

ou épuration du gaz de fin) [57, Austrian UBA, 2001].

A cause de 1’équilibre énergétique favorable, une unité a simple absorption peut maintenir I’opération
autothermique avec des concentrations d’admission de SO2>2 % v/v [59, Outukumpu, 2005].

Données économiques

Cotit d’investissement plus faible compare aux usines a double contact.

Force motrice pour I’exécution

Gaz d’admission a teneur en SOz faible et/ou variable.

Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Voest Alpine Stahl



4.4.2 Processus d’absorption a double contact/double absorption
Description

Dans le processus a double absorption, une conversion primaire du SO2 de 85 — 95 % est réalisée lors de la
premicre étape de catalyse du convertisseur avant ’entrée dans 1’absorbeur intermédiaire, selon le
dispositif des bains du convertisseur et la durée de contact. Aprés refroidissement des gaz a environ 190
°C dans I’échangeur de chaleur, le SO3 déja formé est absorbé dans de 1’acide sulfurique a 98.5 — 99.5 %.
Si nécessaire, un absorbeur d’oléum est installé en amont de I’absorbeur intermédiaire. L’absorption du
SOs3 décale 1’équilibre de la réaction de manieére importante vers la formation de plus de SOs. Ceci a pour
conséquence un taux de conservation considérablement plus élevé, si le gaz résiduel passe par les bains
des convertisseurs suivants (généralement un ou deux). Le SO3 qui est formé dans la deuxiéme étape de
catalyse est absorbé dans 1’absorbeur final. La Figure 4.11 présente I’exemple d’une usine double
absorption a 2+2 double contact. 2+2 indique le nombre de bains de catalyse avant et aprés I’absorption
intermédiaire. 3+1 représente la configuration alternative avec 4 bains, 3+2 est la configuration normale
avec 5 bains (voir le Section 4.4.3).
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Figure 4,11 : Exemple pour un processus a 2+2 double contact/double absorption
Cette figure est basée sur [57, Austrian UBA, 200]

Avantages environnementaux réalisés

Remarque : Les taux de conversion, les concentrations de SOz dans les gaz de fin et la charge spécifique
de SO2dans les gaz de fin sont corrélés, voir la Figure 4.7, la Figure 4.8 et la Figure 4.9.

Des taux moyens journaliers de conversion de au moins 99.7 — 99.9 % avec des processus a double
contact [154, TWG on LVIC-AAF]. Des taux de conversion de 99,8% sont réalisables avec quatre bains
de catalyseurs et un gaz d’admission a faible variabilité. Avec quatre bains de catalyseur et des gaz
d’admission issus de production de métaux non ferreux (plus forte variabilité), 99,7 % sont réalisables [57,
Austrian UBA, 2001]. Pour avoir des exemples de degrés de variation de la concentration d’admission de
SOz et la variation du taux de conversion, voir la Figure 4.12 et la Figure 4.13.



Pour le recyclage de I’énergie et I’exportation, voir la Section 4.4.15.
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Figure 4,12 : concentrations d’admission de SO: et taux de conversion de production basée sur le briillage du
soufre [154, TWG on LVIC-AAF, 2006]
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Figure 4,13 : concentrations d’admission de SO: et taux de conversion de production basée sur le
briillage du Zn [154, TWG on LVIC-AAF, 2006]



Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

En général, le processus utilise des gaz avec une teneur en SO2 de 10 a 11 % [58, TAK-S, 2003]. La
température du gaz d’admission est d’environ 400 °C. Les gaz avec des températures inférieures, par ex.
des gaz métallurgiques aprés purification, nécessitent un réchauffage de 50 a 400 °C. Ceci est
généralement effectué avec de la chaleur recyclée depuis le processus de conversion [57, Austrian UBA,
2001].

Applicabilité

. applicable pour une teneur d’admission du SO2 de 5 — 12 % v/v [58, TAK-S, 2003]

. applicable pour une teneur en d’admission du SO2 >4.5 jusqu’a 14 % v/v. En decga de 4.5 % v/v,
les processus de double contact ne fonctionnent pas de maniére autothermique [59, Outukumpu,
2005].

Processus de contact de pression. On sait qu’une usine fonctionne avec le processus de double contact a
une pression élevée de 5 bar. Ceci augmente le taux de conversion en décalant I’équilibre de conversion et
en favorisant la formation de SOs. Le processus a double contact a pression réalise une conversion a 99.8
—99.85 % ; ici, le gaz de fin contient 200 — 250 ppm SO2. Les inconvénients sont une consommation
¢électrique plus importante et, en méme temps, une production moindre de vapeur. Les températures de
combustion plus élevée du soufre (1 800 °C) provoquent plus d’émissions de NOx. Pour comparaison, on
réalise des économies de 10 — 17% sur les cotits d’investissement. Cependant, les bénéfices de la
construction d’une usine pour des volumes de gaz plus petits (a pression plus élevée) sont compensés par
des réglementations de sécurité plus contraignantes et des colits supplémentaires pour les matériaux
résistants a la pression.

Données économiques
Le processus a double contact/double absorption est considéré comme la base pour les concentrations de

SO2 >4.5 % v/v du gaz d’admission.

Force motrice pour I’exécution

Développement du processus a simple contact/simple absorption.

Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Donau Chemie AG, Lenzing AG, Degussa AG



4.4.3 Ajout d’un 5°™ bain au processus a double contact
Description

Par la mise a niveau d’une usine a double contact avec un 5éme bain de catalyse, un taux de
conversion de 99,9% peut étre atteint et les fluctuations de la concentration du SO2 d’admission
peuvent €tre compensées. La mise a niveau d’une usine de contact existante avec un 5éme bain est
possible, si suffisamment d’espace est disponible. L’usine a double contact & 5 bains est réalisée selon un
dispositif en 3+2 (3 bains de catalyseurs avant I’absorbeur intermédiaire).

Avantages environnementaux réalisés

Remarque : Les taux de conversion, les concentrations de SOz dans les gaz de fin et la charge spécifique
de SO2dans les gaz de fin sont corrélés, voir la Figure 4.7, la Figure 4.8 et la Figure 4.9.

. émissions plus faibles de SOz par des taux de conversion plus élevés.

Effets cross média

Plus grande chute de pression et par conséquent une consommation électrique légerement plus élevée pour
la compression.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable pour les usines a double contact, a condition que suffisamment de place soit
disponible. Dans I'usine Hamburger Affinerie AG, les gaz perdus du processus de fusion du cuivre sont
utilisés pour la production d’acide sulfurique (trois lignes). La troisiéme ligne de 1300 tonnes/jour
(installé en 1991), comprend cinq couches de catalyseurs. Des colits supplémentaires pour le 5°™ bain
du catalyseur étaient d’environ EUR 1 000 000. Les émissions de SO: de cette usine a double
contact sont de 300 mg/Nm?* en moyenne, correspondant a un taux de conversion moyen de 99,89%.

Données économiques

Pour les calculs de colt concernant la mise a niveau des usines de H2SOs4, voir le Tableau 14.1.

Force motrice pour I’exécution

Des émissions de SO2 moindre.



Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003, 60, Windhager, 1993], Hamburger Affinerie AG, Atlantic
Copper, Huelva, Rontealde S.A., Bilbao

EUR/an
Volume de gaz perdus (Nms/heure) 36000
Temps de fonctionnement (heure/an) 8400
concentration en SO2 du gaz perdus avant réduction
SR 1200
d’émission (mg/Nms3)
concentration en SO2 du gaz perdus apres réduction
 r 300
d’émission (mg/Nms3)
Réduction des émissions de SOz (kg/heure) 32
Cotts d’investissement supplémentaires (EUR) 1090000
Remboursement sur investissement y compris les 112300
intéréts (EUR/an)
Période de dépréciation (an) 15
Taux d’intérét (%) 6
Couts supplémentaires de maintenance et d’usure 21800
(EUR/an)
Maintenance et usure (% des cofits 5
d’investissement)
consommation énergétique chute de pression
supplémentaire pour la 5°™ couche de catalyseur 60
(mbar)
Consommation énergétique supplémentaire du
ventilateur (kWh/heure) 92 0.044 EUR/kWh 33700
Consommation énergétique supplémentaire des
pompes de circulation et consommateurs 42 0.044 EUR/kWh 15500
supplémentaires d’énergie (kWh/heure)
Couts de catalyse supplémentaire (y compris le taux 8900
d’intérét de 6%)
Quantité supplémentaire de catalyseurs pour la 5™
30
couche de catalyseur (m3)
Durée de vie du catalyseur (année) 10
Coiits spécifiques du catalyseur 2180 EUR/m3
Acide sulfurique recyclé (kg/heure) 50 0.051 EUR/kg -21200
cotits supplémentaires annuels estimés (EUR/an) 171000
Cots spécifiques liés a la réduction des émissions de SOz (EUR/tonne SO2) 629




Coiits spécifiques liés a la production de H2SO4 (EUR/tonne de H2S04) 1.18

Point de départ : concentration d’admission de 10.5 % v/v de SOz, production de
145 000 tonnes/an

Tableau 4.11: Estimation du coiit pour la mise 2 niveau d’une usine 2 double contact avec un 5™ bain de
catalyseur [57, Austrian UBA, 2001]

4.4.4 Application d’un catalyseur a Cs activé
Description

La conversion du SOz en SOs est favorisée de maniére thermodynamique par un niveau de température
plus faible da a la réaction exothermique. Les catalyseurs conventionnels sont généralement exploités a
des niveaux de températures d’environ 420 — 660 °C. Les catalyseurs a Cs activé sont suffisamment actif a
des températures moindres (380

- 400 °C) et peuvent donc étre exploités a des températures plus basses (380 — 620 °C), ce qui
augmente le taux de conversion du SO:. Les catalyseurs a Cs activé peuvent étre utilisés dans le
premier bain pour réduire la température d’admission du bain ou et le dernier bain de catalyseur (a une
température d’admission basse).

Avantages environnementaux réalisés

. taux de conversion accru de 0,1% [17, 2nd TWG meeting, 2004]

. une usine en République Tchéque rapporte des taux de conversion de 99,8 — 99,9 % (double
contact, 4 bains, Cs activé, 150 000 tonnes/an), apres 4 ans le catalyseur doit étre remplacé et le
taux de conversion a chuté a 99,7% [17, 2nd TWG meeting, 2004]

. dans des usines a double contact avec briilage du soufre des taux de conversion du SO2 de 99,9%
et une réduction d’émission de 30 — 70% (comparé aux catalyseurs conventionnels) sont
réalisables/ Dans des usines a simple contact, les taux de conversion de 99,5% et des taux de
réduction des émissions d’environ 50 — 70% sont réalisables.

Effets cross média

Chute de pression supplémentaire de 15 mbar et volume de catalyseur nécessaire plus grand [58, TAK-S,
2003].

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité
Généralement applicable.

Chez Voest Alpine Stahl Linz GmbH, une usine a simple contact (traitant des gaz de HzS issus d’une



usine avec four a coke) a été modifiée par agrandissement des couches de catalyseur et par 1’application
d’un catalyseur de Cs activé dans la 4°™ couche. Les émissions de SOz pourraient étre réduites d’environ
1 500 mg de SO2/Nm*a <500 mg/Nm®. De plus, de I’oxygéne est injecté entre la troisiéme et la quatriéme
couche de catalyseurs.

Dans le cas d’un systétme de recyclage de chaleur existant, I’application d’un catalyseur a Cs activé
pourrait étre contre productif [154, TWG on LVIC-AAF, 2006].
Données économiques

Bien que les catalyseurs a Cs activé colitent plus cher que les catalyseurs conventionnels, les dépenses
ajoutées sont compensées au moins partiellement par une production accrue.

. Le Tableau 4.12 présente un exemple de cotits pour ’application de catalyseurs a Cs activé dans
le bain 4 d’une usine a double contact.

. Le Tableau 4.13 présente un exemple de cofits pour la mise a niveau d’une usine a simple contact
avec un catalyseur a Cs activé.

. pour les calculs de colit concernant la mise a niveau des usines de H2SOs4, voir le Tableau
14.1.

Force motrice pour I’exécution

Réduction des niveaux d’émission de SO2

Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Voest Alpine Stahl, Kemira Kemi, Atlantic copper Huelva

EUR/an

Volume de gaz perdus (Nms/heure) 36000
Temps de fonctionnement (heure/an) 8400
concentration en SOz du gaz perdu avant réduction

SR 1200
d’émission (mg/Nms3)
concentration en SO2 du gaz perdu apres réduction

R 400
d’émission (mg/Nms3)
Réduction des émissions de SOz (kg/heure) 29

Cout d’investissement supplémentaire
Cofts supplémentaires pour le catalyseur (y compris 21700
le taux d’intérét de 6%)
Quantité supplémentaire des catalyseurs pour le
. 40

bain 4 (m3)




Durée de vie du catalyseur (année) 10

Coiits spécifiques du catalyseur 4000 EUR/m3

Acide sulfurique recyclé (kg/heure) 44 EUR 0.051/kg -18800
cotits supplémentaires annuels estimés (EUR/an) 2900
Cots spécifiques liés a la réduction des émissions de SO2 (EUR/tonne SO2) 12
Cots spécifiques liés a la production de H2SO4 (EUR/tonne de H2SO4) 0.020

Point de départ : concentration d’admission 10.5 vol-% SOz2, production de H2SO4 145 000
tonnes/an, volume de gaz perdus de 36 000 Nms/heure, augmentation du taux de conversion de
99.6 % a une valeur de I’ordre de 99.85 —99.9 %

Tableau 4.12: Coiits de I’application du catalyseur a Cs activé dans le bain 4 d’une usine a double contact [57,
Austrian UBA, 2001]

EUR/an

Volume de gaz perdus (Nms/heure) 10000
Temps de fonctionnement (heure/an) 8400
concentration en SOz du gaz perdu avant réduction

SR 1500
d’émission (mg/Nms3)
concentration en SO2 du gaz perdu apres réduction

R 500
d’émission (mg/Nms3)
Réduction des émissions de SOz (kg/heure) 10
Cotts d’investissement supplémentaires (EUR) 580000
Remboursement sur investissement y compris les
intéréts (EUR/an) 59900 59900
Période de dépréciation (an) 15
Taux d’intérét (%) 6
Cotts supplémentaires de maintenance et d usure
(EUR/an) 11650 11600
Maintenance et usure (% des cofits 5
d’investissement)
Cots supplémentaires pour le catalyseur (y 13450
compris le taux d’intérét de 6%)
quantité supplémentaire du catalyseur (m3) 16
Durée de vie du catalyseur (année) 10
Cots spécifiques du catalyseur 6200 EUR/m3




Acide sulfurique recyclé (kg/heure) 15 EUR 0.051/kg -6550

couts supplémentaires annuels estimés (EUR/an) 78400

Coiits spécifiques liés a la réduction des émissions de SO2 (EUR/tonne SO2) 930

Point de départ : concentration d’admission de 2 % v/v de SOz2volume de gaz perdus de 10 000
mg/Nm3, augmentation du taux de conversion de 98 a 99.5 %.

Tableau 4.13: Estimation du cofit pour la mise a niveau d’une usine a simple contact avec un catalyseur a Cs
activé [57, Austrian UBA, 2001]

4.4.5 Passage d’une simple absorption a une double absorption

Description

Si le gaz brut d’une usine a simple absorption contient plus de 4 % v/v de SO2, 'usine peut Etre
transformée en une usine a double contact par I’installation d’un absorbeur intermédiaire.

Avantages environnementaux réalisés

Réduction des émissions de SOz d’environ 75%.

Effets cross média

. chute de pression supplémentaire de 70 mbar, besoin supplémentaire énergétique de 100 kW pour
la compression
. perte d’énergie recyclable

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Applicable aux usines a simple contact avec le niveau de SO2 nécessaire du gaz d’admission

Données économiques

Pour les calculs de colit concernant la mise a niveau des usines de H2SO4, voir le Tableau 14.1.

Force motrice pour I’exécution

Réduction des émissions de SOz



Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Rhodia: 2 usines en Europe, UMICORE, Hoboken en 2004

4.4.6 Remplacement des convertisseurs a voite de briques

Description

Les convertisseurs a voite de briques ont été utilisés de maniére extensive dans le passé. Un avantage est
leur grande capacité de chaleur, ce qui facilite les arréts et les démarrages du processus de conversion. Un
inconvénient est que les anciennes votites de briques peuvent étre poreuses, et, par conséquent, une partie
des gaz de processus contourne I’absorbeur intermédiaire. Ceci résulte en des taux de conversion plus
faibles. Généralement, faire des retouches de réparation des vottes de briques n’est pas économiquement
viable, et le convertisseur a volte de brique est remplacé par un convertisseur moderne.

Avantages environnementaux réalisés

Taux de conversion accru

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Applicable aux convertisseurs a voite de briques Les convertisseurs a votte de briques ont été construits
depuis les années 1980. Par conséquent, en pratique, les convertisseurs a voute de briques ont environ 25
ans ou plus. Mis a part le remplacement du convertisseur a voite de briques, le remplacement d’autres
équipements peut étre nécessaire. Ceci demande une évaluation de la profitabilité.

Données économiques

Le remplacement du convertisseur représente un investissement important, mais 1’augmentation des
performances fournit un remboursement.

Force motrice pour I’exécution

Faible performance du systéme a votte de briques. Réduction des émissions de SO2



Références a des ouvrages et usines exemples

[17, 2nd TWG meeting, 2004, 68, Outukumpu, 2006]

4.4.7 Augmentation du rapport 02/SO2 du gaz d’admission

Description

L’équilibre thermodynamique limite la conversion et, par conséquent, a un impact sur le niveau
d’émission du SO2 résiduel. Cet équilibre dépend trés fortement de la teneur en oxygene et en dioxyde de
soufre du gaz d’admission et aussi du rapport O2/SO2. Les usines modernes de brilage du soufre
fonctionnent avec un gaz d’alimentation de 11,8 % v/v SOz et un résiduel de 8.9 % v/v Oz, résultant en un
rapport de O2/SO2de 0,75. Ceci permet a 1’usine de faire correspondre les niveaux d’émission en deca de
2 kg de SOz par tonne de H2SO4 produits (équivalent a un taux de conversion d’environ 99,7%).

Les usines fournissent fréquemment du gaz a haute teneur en SOz, en particulier celles qui utilisent de 1’air
enrichi en oxygene pour ajuster le rapport O2/SO2.

Avantages environnementaux réalisés

Une réduction des émissions de SO2 peut étre réalisée. L’usine en exemple a réalis€ une réduction
d’émissions d’environ 30%.

Effets cross média

€. production énergétique faible
€ consommation d’oxygeéne et d’air enrichi en oxygeéne

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Cette mesure est particuliérement applicable pour les usines d’acide sulfurique existantes, si la production
réelle est inférieure a la capacité de production. Dans les nouvelles usines, un plus grand dimensionnement
de I'usine devrait étre considéré.

Données économiques

Le Tableau 4.14 donne une estimation de colit pour I’augmentation du rapport 02/SO2 du gaz
d’admission.



Force motrice pour I’exécution

Réduction des émissions de SOz

Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 67, Daum, 2000], Donauchemie GmbH

EUR/an

volume de gaz perdus (Nm3/heure) a une teneur en 36000
SO2 dans le gaz d’admission de 10.,5 % v/v
concentration en SOz des gaz perdus (mg/Nms3) & une 1200
teneur en SO2dans les gaz d’admission de 10.5 % v/v
volume de gaz perdus (Nm3/heure) a une teneur en 40000
SO2 dans le gaz d’admission de 9,5 % v/v
concentration en SOz des gaz perdus (mg/Nm3) a une 700
teneur en SO2dans les gaz de réaction de 9,5 % v/v
Temps de fonctionnement (heure/an) 8400
Réduction des émissions de SO2 (kg/heure) 15

Cout d’investissement supplémentaire
consommation supplémentaire énergétique/pertes i
énergétiques
consommation supplémentaire d’énergie pour le
ventilateur a une concentration de SO2de 9,5 % v/v 68 EUR 0.044/kWh 24900
(kWh/heure)
Perte de production de vapeur (40 bar) a cause d’une 11
concentration de SO2de 9,5 % v/v (tonnes/heure) )
Perte d’énergie électrique correspondant a la perte de
production de vapeur (9,5 % v/v SO2) (kWh/heure) 40 EUR 0.044/kWh 14650
Acide sulfurique recyclé (kg/heure) 23 EUR 0.051/kg -9950
couts supplémentaires annuels estimés (EUR/an) 29600
Cofts spécifiques liés a la réduction des émissions de SO2 (EUR/tonne SO2) 232
Cofits spécifiques liés a la production de H2SO4 (EUR/tonne de H2SO4) 0.204
Point de départ : réduction de la concentration d’admission de 10,5 4 9,5 % v/v SOz, usine a double
contact, 145 000 tonnes de H2SO4/an ; production plus faible que la capacité de production.
Augmentation du volume du gaz perdu de 36 000 to 40 000 Nms/heure, Augmentation du taux de
conversion de 99,6 a 99,74 %.

Tableau 4.14: Estimation du coiit pour ’augmentation du rapport 02/SO: [57, Austrian UBA, 2001]



4.4.8 Processus de catalyse humide
Description

Les gaz de SO2 humides (par ex. issus du briilage des gaz de H2S ou de la conversion catalytique des gaz
de H2S) sont directement alimentés dans le tour de contact sans séchage préalable. Le SOs formé par la
conversion catalytique réagit immédiatement avec 1’humidité des gaz, formant ainsi de 1’acide sulfurique.
L’acide sulfurique est condensé dans un condensateur installé aprés la tour de contact. Des variantes de
processus permettent une condensation améliorée et la production d’acide concentré, par exemple.

. Le processus Concat est congu pour produire du H2SOs4 a des concentrations plus élevées avec une
faible teneur en SO2 Le H2SO4 formé est condensé dans deux étapes, un condenseur équipé a
haute température (celui-ci produit du H2SO4 a 93 % ) et une tour condensatrice (celle-ci produit
du H2S04 a 70-80 % )

. le processus Topsae WSA est congu pour réduire la formation de buée de H2SO4. Apreés la
conversion du SOz en SO3, les gaz sont condensés dans un évaporateur a film tombant avec des

tuyaux de verre. La formation des buées est empéchée par le contrdle précis de la température.
Ar
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Figure 4,14 : Exemple d’un processus de catalyse humide

Lenzing AG aprés expansion
[63, Laursen, 2005]



Avantages environnementaux réalisés

Le Tableau 4.15 présente des exemples pour I’application de processus de catalyses.

Ll permet la conversion des gaz de SO2 humides

Lol émissions depuis le processus Concat : <200 ppm de SOz et <70 mg/Nm*de SO3

& Processus Topsge WSA : taux de conversion de 99.3 %.
d’a?lglzissi Taux de Niveau
conversion d’émissions
Usine Source de SO2 on
Y%ov/v % mg/m 3
Lenzing AG aprés gaz pauvre et riche depuis
ox ans;gon P la production de viscose + 5.9 98,899,9 « 170 x
P soufre élémentaire
PT South Pacific
Viscose, Indonésie
Irving Oil Ltd., gaz de fin depuis une usine 1 08 1 341
Canada Claus
ﬁiﬁ?ﬁ‘ SA, grillage de molybdéne 3.0-4.1 98.7-99.0 1100 - 1170
Sokolovska Uhelna, . .
République Tchéque régénération Rectisol 1.58 97.9 944

xy compris 1’épurateur de H202

Tableau 4.15 : Exemples pour ’application de processus de catalyse humide [63, Laursen, 2005, 64,

Kristiansen and Jensen, 2004]
Effets cross média

Potentiel de formation et d’émission de buée de H2SO4

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Applicable aux gaz humides de SOz Le potentiel pour la formation de buée de H2SO4 pourrait nécessiter
le traitement du gaz de fin par exemple avec I’ESP, WESP ou ’épuration [57, Austrian UBA, 2001].

Données économiques



Pas de donnée spécifique fournie.

Force motrice pour I’exécution

Pas de donnée spécifique fournie.

Références a des ouvrages et usines exemples
[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003, 63, Laursen, 2005, 64, Kristiansen and Jensen, 2004],

Glanzstoff Austria, Arzberg power station, KMG Krefeld, Bayer Krefeld, voir aussi le Tableau
4.15.

4.4.9 Processus combiné de catalyse humide/séche

Description

Les processus de contact humide/secs combinés sont des processus a double contact/double absorption,
utilisés en particulier pour les gaz de processus contenant du H2S. Si la teneur en HzS est faible, les gaz de
H>S sont briilés avec le soufre élémentaire. Aprés réduction de la température a environ 400 °C, les gaz de
combustion humides sont directement alimentés dans la tour de contact. Le SOs3 formé par la conversion
catalytique réagit immédiatement avec 1’humidité des gaz et forme de I’acide sulfurique. L’acide
sulfurique est absorbé dans un absorbeur intermédiaire installé¢ apres le deuxiéme ou troisiéme bain de
catalyseur. Le SO2 restant est converti dans le(s) bain(s) de catalyseur suivant(s) selon le processus de
contact sec.

Le processus combiné sec/humide utilise les mémes matériaux de catalyseur comme dans 1’usine a double

contact conventionnel.

Avantages environnementaux réalisés

€ permet la conversion des gaz de SO2 humides
Lol taux de conversion du SOz jusqu’a 99.8 %
<. émissions de SO3 de 30 mg/Nm’.

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité



Applicable aux gaz de SO2, par ex. avec une faible teneur en HS.

Données économiques

Aucune information spécifique fournie.

Force motrice pour I’exécution

Recyclage du soufre depuis les gaz perdus.

Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001], Lenzing AG

4.4.10 Combinaison de la RCS et de la catalyse humide
Description
Des exemples de tels processus sont le processus de SNOX™ et le processus de Desonox.

Apres le retrait de maticres particulaires avec le séparateur a tissu ou un dépoussiéreur électrostatique, les
gaz brilés sont chauffés dans un échangeur de chaleur. Dans le systéeme de DeNOx catalytique, les oxydes
d’azote dans les gaz brilés sont réduits de maniere sélective avec de ’ammoniaque pour produire de
I’azote. Dans le convertisseur de SOz suivant, le SOz est oxydé de maniére catalytique en SOs, qui est
recyclé dans un condenseur comme de 1’acide sulfurique concentré. L’air ambiant préchauffé dans le
condensateur est utilis¢é comme air de combustion pour la chaudiére. L’usine a catalyses combinée
RCS/humide peut étre complétement autonome et peut étre exploitée depuis la piece de contrdle
principale de la centrale électrique sans nécessiter de main-d’ceuvre supplémentaire. Il n’y a aucune
rétention de liquides ou de solides et la réponse aux variations dans la charge de la chaudiére est trés
rapide.

Avantages environnementaux réalisés

L permet la production directe de H2SO4 a partir du SO2 dans les gaz brilés
€. recyclage de 95 % de la teneur en soufre des gaz briilés

Effets cross média

Consommation de NH3

Données opérationnelles



Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité
Applicable aux gaz a faible teneur en SOz avec des flux de volume élevés. Généralement appliqué aux gaz

de fin a partir de la combustion des carburants contenant du soufre. Le processus est adaptable aux
installations nouvelles ou aux installations mises a niveau.

Données économiques

Aucune information spécifique fournie.

Force motrice pour I’exécution
Des émissions de SO2 moindre. On peut s’attendre a des avantages en colits par la vente de
coproduits de H2SOs

Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 66, Haldor Topsoe, 2000]

4.4.11 Purification du gaz brut
Description
Pour la production de métaux non ferreur, voir aussi [61, European Commission, 2003].

Les gaz bruts provenant du grillage de la pyrite, la production de métaux non ferreux et la décomposition
thermique d’acides usages peuvent contenir des contaminants varies. Ceux-ci sont retirés avant la
production de H2SO4 afin d’empécher la contamination du produit de H2SO4 ou d’empécher les effets
négatifs sur les performances du catalyseur et sa durée de vie. Le Tableau 4.16 donne un apercu des
contaminants pertinents et leurs origines.

Essentiellement du grillage de minerais, fusion

Poussicre
et processus de raffinage

composés volatiles de As, Se, Cd et Hg

du grillage des minerais de métaux

Vapeurs d’oxydes de métaux volatiles et de chlorures




Décomposition des acides usagés, grillage de la
pyrite ou dans les métaux non ferreux traitement
dans des conditions réductrices

substances gazeuses, telles que le HCI, HF, CO et
cov

Dioxines/furannes x
Tableau 4.16 : Apercu de contaminants dans les gaz bruts [S7, Austrian UBA, 2001], -[S8, TAK-S, 2003]

Les techniques suivantes sont appliquées pour retirer les contaminants des gaz bruts :

€. retrait des particules séches grossicres et fines (cyclones, ESP du gaz chaud)
& épuration humide (venturi)

e refroidissement/séchage

e adsorption F réactive (optionnelle)

<. WESP

Les gaz bruts sont refroidis a des températures d’environ 320 — 400 °C et environ 85 — 90 % de la
poussiére est retirée avec un cyclone. La poussiére est davantage retirée avec un ESP a des niveaux de 20
— 200 mg/Nm® environ. Selon le cas, la poussiére est recyclée ou éliminée. L’épuration humide est
effectuée avec 50 % du H2SO4 comme moyen d’épuration afin de retirer le HCI et HF, et en méme
temps, pour condenser les composés volatiles de Se et As. Le décantat est retiré¢ du liquide d’épuration et
éliminé et le liquide d’épuration est continuellement remplacé. Le liquide d’épuration usage est séparé
(retrait du SO2), neutralisé et évacué, ou bien recyclé.

Apres refroidissement/séchage, les charges de fluorure potentielles sont retirées des gaz par adsorption
réactive dans des bains de silice.

Enfin, le WESP a deux étapes est appliqué pour réduire les niveaux de poussiére a <1 mg/Nm’.

Le CO est oxydé en CO:2 dans le processus de contact.. La quantité restante de contaminants est absorbée
dans le produit de H2SO4 ou relaché avec le gaz de fin du conduit.

Avantages environnementaux réalisés

e minimisation des effets négatifs sur les performances du catalyseur et sa durée de vie
L niveaux d’émission moindres

Effets cross média

Produits chimiques auxiliaires et consommation d’énergie

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable aux gaz bruts provenant des processus métallurgiques et de la décomposition des



acides usageés.

Données économiques

Aucune information spécifique fournie.

Force motrice pour I’exécution

Besoins de pureté du processus de H2SOs

Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003]

4.4.12 Prévention de la perte d’activité du catalyseur
Description

Les catalyseurs souffrent de détérioration lors de leur exploitation. Ils sont exposés au vieillissement a
hautes températures (perte de composés actifs) et bouchonnage par la crasse. Certains catalyseurs sont
occasionnellement « attaquer » par le soufre, le fuel, ’eau ou 1’acide sulfurique. Dans de nombreuses
usines de métallurgie, le catalyseur est exposé a « l’intoxication » du transporteur de silice par les
fluorures ou la volatilisation du vanadium a travers 1’attaque du chlore.

Un tri préliminaire régulier et un remplacement sont nécessaires, en particulier au niveau du premier
bain, ou les catalyseurs agissent avec un effet « d’attrapeur de duvet» pour ségréguer la poussiére
résiduelle du gaz. Un nettoyage correct du gaz avec des dépoussiéreurs électrostatiques de buée congus de
maniére appropriée minimisera cet effet dans les usines métallurgiques, alors que les usines de brlilage du
soufre peuvent étendre les périodes de tri préliminaires de maniére importante en assurant une filtration
parfaite de I’air (par ex. deux étapes) et une bonne filtration du soufre, par ex. en utilisant des filtres
supplémentaires.

Avantages environnementaux réalisés

Une perte d’activité du catalyseur a un effet adverse sur la conversion du SOz et sur les émissions SOa.

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles



Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

Le moteur pour le remplacement/tri du catalyseur est généralement la chute de pression accrue ou le
besoin d’une inspection de la chaudiére. Etant donnée qu’un remplacement/inspection nécessite un arrét
de I’usine, les cofits sont bien plus importants, dans le cas d’usines métallurgiques, parce que le processus
métallurgique doit aussi s’arréter [75, MECS, 2006].

Le remplacement du catalyseur d’aprés [17, 2nd TWG meeting, 2004] :

Premier bain : apres 2 — 3 ans

autres bains : apres 10 ans

L’inspection du catalyseur (premier bain) est effectuée aprés 1 — 3 ans, occasionnellement apres 4 ans,
d’aprés [68, Outukumpu, 2006].
Données économiques

Aucune information spécifique fournie.
Force motrice pour I’exécution

Mesure intégrée pour minimiser les émissions de SO2

Références a des ouvrages et usines exemples

[17, 2nd TWG meeting, 2004, 67, Daum, 2000]

4.4.13 Maintien de I'efficacité d’échangeurs de chaleur

Description

L’efficacité des échangeurs de chaleur est affectée apreés des années de fonctionnement par I’encrassage et
la corrosion. La maintenance d’échangeurs internes et externes assure que la chaleur est retirées

efficacement du convertisseur et, par conséquent, permet ’activité optimum du catalyseur. Lorsque les
échangeurs de chaleurs ne peuvent pas étre nettoyés, le remplacement doit étre considéré.

Avantages environnementaux réalisés



. contribue a ’activité optimum du catalyseur

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

Données économiques

Aucune information spécifique fournie.

Force motrice pour I’exécution

Mesure intégrée pour minimiser les émissions de SOz

Références a des ouvrages et usines exemples

[17, 2nd TWG meeting, 2004]

4.4.14 Surveillance des niveaux de SO:

Description

La détermination du taux de conversion de SO2 requiert la surveillance des niveaux de SO2 a I’admission
du convertisseur et apres 1’étape finale d’absorption (ceci est égal au niveau d’émission de SO2 si aucun
traitement de gaz de fin n’est appliqué). Si le traitement du gaz de fin est appliqué (épuration), le niveau
d’émission du SO2 apres traitement du gaz de fin est aussi surveillé. Ceci est réalisé aux fréquences

suivantes :
€ détermination des taux de conversion : journalier
Ll surveillance des niveaux de SOz2: continuellement

Avantages environnementaux réalisés

Le taux de conversion et les niveaux d’émissions sont des indicateurs essentiels de performance.



Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

Données économiques

Aucune information spécifique fournie.

Force motrice pour I’exécution

Surveillance des indicateurs de performance

Références a des ouvrages et usines exemples

[17, 2nd TWG meeting, 2004]

4.4 15 Recyclage et exportation de I’énergie
Description

Le Tableau 4.18 présente les considérations énergétiques pour les usines a double contact avec différentes
dispositions d’usine comparé a une usine a simple contact.. Le Tableau 4.17, le Tableau 4.19 et le Tableau
4.20 présentent des exemples d’équilibres de processus a double contact. Veuillez noter que les exemples
donnés en Tableau 4.17 e » t 4.19 comprennent le rejet d’énergie de la production du gaz d’admission
(brilage du soufre), les autres exemples sont basés sur le gaz d’admission refroidi.

L’apport des matériaux de départ fournit 1’énergie pour la production de I’acide sulfurique. Une
caractéristique essentielle du processus a double contact est I’opération autothermique de 1’usine, qui est
possible dans les usines modernes avec une concentration minimum de SO2 d’admission de 4 — 4.5 % v/v.
Jusqu’a 67 % de la chaleur perdue de processus, qui est rejetée d’une usine a double contact sur la base du
briilage du soufre, est recyclée sous forme de vapeur a haute pression a partir des gaz de briilage et & partir
de la chaleur de réaction du processus de contact. Le rejet de chaleur perdue a partir du refroidissement de
I’acide représente environ 30 — 40 % du total de la chaleur de processus perdue. Une efficacité thermique
de 85 — 90 % peut étre réalisée par 1’utilisation de la chaleur perdue rejetée a partie du refroidissement de



I’acide pour les processus de séchage puis pour la production de vapeur a basse pression avec un systéme
de recyclage de chaleur spécial.

Pour une usine a simple contact moderne, le besoin minimum pour I’opération autothermique est une
concentration en SO2 d’admission >2 % v/v [59, Outukumpu, 2005].

si les processus de nettoyage des gaz sont nécessaires (par ex. les gaz d’arréts métallurgiques), les gaz
froids sont réchauffés a la température de réaction du catalyseur en utilisant la chaleur perdue de la tour de
contact.

Avantages environnementaux réalisés

e une usine moderne a double contact (briilage du soufre) peut exporter environ 6 GJ/ tonne H2SO4
L grillage du ZnS: production de 0.6 — 1 tonne de vapeur HP (40 bar/400 °C) par tonne de matériau
brut.

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

< apport d’énergie électrique : 35 — 50 kWh/tonne de H2SO4
€« grillage de la pyrite avec 1’air rejeté 13 GJ/tonne de pyrite.

Applicabilité
Généralement applicable. La quantité d’énergie recyclable et les options d’exportations dépendent de la
situation individuelle (essenticllement la source du SO: et le processus) Si aucun consommateur d’énergic

n’est disponible, I’énergie recyclée peut étre partiellement convertie en énergie €lectrique.

Pour la chaleur recyclée depuis le refroidissement de I’acide, il y a trois applications essentielles [59,
Outukumpu, 2005] :

e livrer de 1’eau chaude pour les systémes de fourniture de chaleur urbaine/domestique
e concentration d’acide phosphorique
e livrer de 1’eau chaude pour I’utilisation industrielle, telle que le nettoyage des filtres, distillation

de I’eau de mer.
Données économiques

Des avantages de colits peuvent étre supposeés.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en colt.



Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Tessenderlo, Ham



Tableau 4.17 : équilibre énergétique pour un processus de double contact sur le briilage du soufre [57,

Austrian UBA, 2001

entrée/sortie d’énergie

nombre de bains de catalyseur et

2+2 /11 % + option de

niveau d’admision de SO: 202/ 1% vapeur LP 32/11% 22
Etape de processus GJ/tonne H2SO4

chauffage du gaz d’admission +0.992 +0.992 +0.992 +2
Refroidissement du bain 1 -0.471 -0.471 -0.471 -0.
Refroidissement du bain 2 -1.018 -1.018 -0.278 -1.
Absorption intermédiaire -1.190 -0.673 -1.380 -1.
ifgﬁiuégfiﬁfeaprés absorption +0.847 +0.610 +0.815 +1
Refroidissement du bain 3 -0.195 -0.195 -0.888 -0.
Refroidissement du bain 4 -0.629 -0.629 -0.066 -1.
Refroidissement du Séme bain pas de 5°™ bain pas de 5°™ bain -0.589 pas de
Absorption finale -0.635 -0.901 -0.452 -0.
lzisefor((j)idissement du produit de H2SO4a -0.096 -0.096 -0.096 0.
Etxlljgrtation potentielle de la vapeur HP 0.475 _1.384 -0.486 Importat
Perte par refroidisssement avec de I’eau 1921 0.997 1.928 Py

ou del’air

(+) apport d’énergie par échange de
chaleur

(-) chaleur recyclée pour la production de
vapeur HP

Tableau 4.18 : Considérations de I’énergie des usines a double contact avec un dispositif d’usine différent
comparé a une usine a simple contact [58, TAK-S, 2003]

apport en énergie

Recyclage et pertes

élément

propriété

recyclable

GJ/tonne 100 % H2S04

(-) chaleur recyclée pour la productior

I¢€



Soufre
98 — 98.7 %

brilage du soufre
et chaudiére de
récupération de
chaleur
34-37%
Catalyst bed and
process gas
cooling

24 %

sous forme de
vapeur HP

30 bar

57-62 %

refroidissement
de I’acide
(absorbeur
intermédiaire)
21-24%

<120 °C

refroidissement
de I’acide
(absorbeur final)

7-9%

<85 °C

gaz perdu (perte)
3%

75 °C

énergie
¢lectrique

(compression)
1.3-2%

produit d’acide

(perte)
1,6 %

75 °C

autres pertes
2-3%

Base : briilage du soufre, 500 tonnes/jour de SO3, 10,5 % v/v de SO2 d’admission

Tableau 4.19 équilibre énergétique pour un processus de double contact basé le briilage du soufre [S8, TAK-

S, 2003]

apport en
énergie

Recyclage et pertes

élément

propriété

recyclable

GJ/tonne
100 %
H2S04




refroidissement de
I’acide (absorbeur Pour les processus de
intermédiaire, 120 - 180 séchage, sous forme de
absorbeur final, °C vapeur LP env. 2,4 x
séchoir de gaz) 92%
Gaz du grillage 92 %
94%
gaz perdu (perte)
5%
. . produit d’acide
énergie (perte)
électrique 1%
(compression)
o
6% _ Autre (perte)
2%
Basis: gaz de fin métallurgique avec réchauffage apres purification, 1000 tonnes/jour 100 % H2SO4, 8.5
% v/v de SO2 d’admission
x calculé basé sur 100 GJ/h et 1000 tonnes de H2SO4 par jour

Tableau 4.20 : Equilibre énergétique pour un processus de double contact basé sur le brilage du soufre [57,
Austrian UBA, 2001]

4.4.16 Minimisation et abattement des émissions de SO3
Description
Emissions de buée de SO3 ou H2SO4 ayant pour origine 1’absorption incompléte (processus de contact sec)

et en particulier la condensation incompléte (processus de catalyse humide) est minimisés par la
surveillance régulicre et le contrdle régulier des parameétres de processus, tels que :

Ll opération constante de la production de gaz de SO2, minimisation de la variation du niveau de SO2
e utilisation du soufre avec une teneur faible d’impureté (dans le cas du brilage du soufre)

€« séchage adéquat du gaz d’admission et air de combustion dans les processus de contact sec

e utilisation de zone plus grande de condensation (processus de catalyse humide)

e optimisation de la distribution de 1’acide

€« haute efficacité du filtre a bougie et controle

& quantités circulées

e concentration et température de 1’acide absorbeur

€. surveillance de la buée de SO3/H2SO4



Le Tableau 4.21 présente les options pour davantage de réduction des émissions de SO3/H2SOs4.

niveaux d’émission réalisables
mg/Nm 3
sous coiits
forme de kg SOs/tonne H2S04 d’investissement Remarques
H2S04
filtres a bougie de <50 <0.14 1500000
haute performance
Epuration humide
filtre a tamis de fil <100 <0.07 500000
ESP <20 <0.03 3000000
spécialement pour les
WESP Pas détectable processus de catalyse
humide, recyclage de
H2SO4

Tableau 4.21 : Apercu des techniques de recyclage/abattement du SO3/H2SO4

Avantages environnementaux réalisés

. émissions plus faibles de buées de SO3 ou H2SO4

Effets cross média

Consommation de produits chimiques et d’énergie avec 1’épuration humide

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.
Données économiques

voir Tableau 4,21

Force motrice pour I’exécution

Niveaux d’émission moindres de SO3




Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003]

4.4.17 Minimisation des émissions de NOx
Description

La formation de NOx doit étre considérée dans les cas suivants :

Ll briilage du soufre ou des gaz contenant du soufre a des températures plus hautes
e décomposition des acides usagés
< grillage des minerais de sulfure et pyrite

Les niveaux de NOx peuvent étre minimisés par I’application de briileurs a faible NOx.

Avantages environnementaux réalisés

. pour le brillage du soufre, des niveaux de NOx de 20 mg/Nm’ peuvent étre réalisés

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

Données économiques

Pas de donnée spécifique fournie.

Force motrice pour I’exécution

Emissions plis faibles de NOx et qualité de produit.

Références a des ouvrages et usines exemples



[57, Austrian UBA, 2001]

4.4.18 Traitement des eaux usées

Description

Les flux d’eau usée sont essentiellement générés par I’épuration humide, en particulier du nettoyage des
gaz de fin métallurgiques, du nettoyage des gaz de grillage de la pyrite et du nettoyage des gaz de la
régénération de I’acide usagé.

Les eaux usées sont traitées par sédimentation, filtration/décantation pour retirer les solides. Les eaux
usées peuvent nécessiter la neutralisation avant évacuation.

Avantages environnementaux réalisés

. niveaux d’émission plus faible des eaux usées

Effets cross média

Improbable.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

Données économiques

Aucune information spécifique fournie.



Force motrice pour I’exécution

Niveaux d’émission plus faible des eaux usées

Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003]

4.4.19 Epuration du gaz de fin avec du NH3
Description

Le SO2est épuré avec une solution aqueuse de NH3 et converti en (NH4)2SO3/SO4.

Avantages environnementaux réalisés

Ll les niveaux d’émission de SO2réduits de >88 %
) niveau d’émission réalisable de 150 mg/Nm®
< effets avantageux sur les émissions de buée de SO3/H2SO4 supposés

Effets cross média

€« consommation de produits chimiques er d’énergie
Lol génération de NH4SO3/SO4 comme sous produit.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable, ou le sous produit peut étre réutilisé sur site.

Données économiques

Le coftit d’investissement est estimé a EUR 6 000 000 [58, TAK-S, 2003].

Force motrice pour I’exécution

Réduction d’émissions.



Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], DSM, Geleen

4.4.20 Epuration du gaz de fin avec du ZnO
Description

Le SO2est épuré avec une solution aqueuse de ZnO et converti en ZnSOa,

Avantages environnementaux réalisés

< niveaux d’émission réalisables de 600 mg/Nm?®
Ll effets avantageux sur les émissions de buée de SO3/H2SO4 supposés

Effets cross média

Ll consommation de produits chimiques et d’énergie
Lol génération de ZnSO4 comme sous produit.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable, ou le sous produit peut étre réutilisé sur site ou vendu.

Données économiques

Investissement de EUR 2 000 000 pour 50 000 m*/heure en 2002.

Forces motrices pour I’exécution

Réduction d’émissions.
Références a des ouvrages et usines exemples

[75, MECS, 2006], UMICORE, Balen

4.4.21 Traitement du gaz de fin : processus sulfacide



Description
Dans le processus sulfacide, le gaz de fin est humidifié avec de la vapeur et passé a travers un réacteur
rempli de carbone activé. SO2,SO3 et H2SO4 sont absorbés en SO2 oxydé¢ par le O2 en SOs. La régénération

du carbone activé avec de 1’eau produit un H2SO4 a 20 — 25 %, qui peut étre recyclé vers 1’usine d’acide
sulfurique.

Avantages environnementaux réalisés

Ll les émissions de SO2 sont réduites de >90 %
Lol effets avantageux sur les émissions de buée de SO3/H2SO4 supposés

Effets cross média

Carbone activé et consommation d’énergie

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

Données économiques

Les colts d’investissement sont estimés a EUR 5 500 000.

Force motrice pour I’exécution

Réduction d’émissions.

Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Kerr McGee, Krefeld (comme traitement des gaz de fin pour
une centrale électrique)

4.4.22 Epuration du gaz de fin avec du H202
Description

Le SOz peut aussi étre converti en SO3 par oxydation avec du H202 ou du H2SOs. Le taux de conversion est



supérieur a 99%. Cependant, utiliser un processus H20:2 au lieu des processus conventionnels de simple ou
double contact n’est pas économiquement viable a cause des colts des matiéres premieres. Malgré tout,
du H202 ou du H2SOs électrotechniquement généré sont appliqués comme moyen d’épuration afin de
recycler du SO2 des gaz de fin. L’épuration produit du H2SO4 qui peut étre recyclé vers 1’étape
d’absorption de I’usine de H2SO4 . Par conséquent, ce traitement du gaz de fin ne crée pas de flux de
déchet supplémentaire ou de sous produits.

Avantages environnementaux réalisés

Lol Les efficacités de retrait du SO2de 98 % [57, Austrian UBA, 2001]
Lol niveaux d’émission réalisables : 60 mg/Nm?*[59, Outukumpu, 2005].

Le Tableau 4.22 présente quelques exemples d’usines, le type de conversion appliqués, et, si disponible,
les niveaux de SOz réalisés.

niveau de SO2 en mg/Nm 3
Exemple d’usine type de conversion
gaz de fin émission | efficacité
Degussa, Wesseling double contact 1100 8 99 %
Lenzing AG processus de catalyse 2000 170 91.5 %
humide
double contact avec
Kemira Kemi, Helsingborg | 5°™ bain de 250 30 88 %
catalyseur
Newmont Gold, US double contact
CPM, Brésil double contact

Tableau 4.22 : Niveaux de SOz réalisés par épuration avec du H202
Effets cross média

Consommation de produits chimiques er d’énergie

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

Données économiques



[58, TAK-S, 2003] estime les cofits supplémentaires annuels pour 1’application d’épurateur a H20:2 apres
I’absorbeur final d’une usine a simple contact (base : 1000 tonnes de H2SO4/jour, retrait de 10 tonnes de
SOz par jour) :

cott total : EUR 1 965 000

Ceci comprend les cofits pour le personnel, la dépréciation, la maintenance, I’énergie ¢€lectrique et les
matiéres premieres.

Force motrice pour I’exécution

Niveaux d’émission moindres de SO3

Références a des ouvrages et usines exemples

[57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003, 62, EFMA, 2000, 63, Laursen, 2005], Réhm GmbH
Wesseling, Kemira Kemi Helsingborg (combine avec le 5¢me bain), Lenzing AG, Newmont Gold (USA),
CPM (Brésil)

4.4.23 Retrait du Hg depuis les gaz de processus
Description

Les acides produits lors des processus de fusion ou depuis les usines de recyclages peuvent contenir du
mercure. La plupart du mercure passé dans 1’usine d’acide sulfurique avec le gaz de processus qui contient
du SOz et, s’il n’est pas lavé par le lavage et [’usine de nettoyage et de refroidissement, il terminera dans le
produit d’acide sulfurique. En plus de retrait du mercure de I’acide produit (voir me Tableau 4.6), le
mercure peut étre retiré des gaz de processus. Le Tableau 4,23 présente un apergu.

concentration de Hg

Méthode conditions spéciales N .

apreés traitement
méthode Boliden- épuration du gaz avec une solution contenant du
Norzink Hg2+avec formation de Hg2Cl2

<0.5 ppm, selon les températures pouvant étre
(Kalomel) atteintes dans 1’usine de lavage et de
refroidissement

Epuration du gaz avec de I’acide sulfurique (env.

méthode Outokumpu 90%) chaud (env. 190°C), avec formation de <0.5 ppm
Hg2S04
méthode DOWA Absorptlon sur des galets lavés avec du PbS, avec <0.1 ppm
formation de HgS
méthode du thiocyanate Lavage avec une solution de cyanure, avec
Inconnu

de sodium formation de HgS




filtre a carbone activé Adsorption de HgO

Inconnu

Formation de HgSe sur un matériau inerte dopé

Filtre de sélénium s L3
au sélénium/zéolithes

<0.1 ppm,
essentiellement pour
la production de SO2

Tableau 4.23 : Apercu du retrait du Hg des gaz de processus
Avantages environnementaux réalisés

. moins de dispersion de Hg avec le produit d’acide.

Effets cross média

Consommation de produits chimiques et d’énergie

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.
Données économiques

Aucune information spécifique fournie.

Force motrice pour I’exécution

pureté du produit

Références a des ouvrages et usines exemples

[58, TAK-S, 2003]




4.5 MTD pour I’acide sulfurique

MTD consiste a appliquer les MTD communes présentées en Section 1.5.
MTD pour le stockage consiste a appliquer les MTD présentées dans [5, European Commission, 2005].

MTD consiste a utiliser de 1’énergie renouvelable : vapeur cogénérée, électricité, eau chaude (voir la
Section 4.4.15).

MTD consiste a appliquer une combinaison des techniques suivantes et de réaliser les niveaux de
conversion et d’émission d’énergie donnés dans le Tableau 4.24 :

€. double contact/double absorption (voir Section 4.4.2)

e simple contact/simple absorption (voir Section 4.4.1)

e ajout d’un 5éme bain de catalyseur (voir Section 4.4.3)

€. utilisation d’un catalyseur active au césium dans le bain 4 ou 5 (voir Section 4.4.4)

€. passage de la simple a la double absorption (voir Section 4.4.5)

e processus humide ou combiné humide/sec (voir Sections 4.4.8 et 4.4.9)

e inspection réguliere et remplacement du catalyseur, surtout du catalyseur de bain 1 (voir Section
4.4.12)

e remplacement des convertisseurs a votte de briques par des convertisseurs en acier inoxydables
(voir Section 4.4.6)

e nettoyage amélioré du gaz brut (usines métallurgiques) (voir Section 4.4.12)

e filtration de I’air améliorée, par ex. par une filtration a deux étapes (brilage du soufre) (voir
Section 4.4.12)

e filtration du soufre améliorée, par ex. par I’application de filtres de finition (brilage du soufre)
(voir Section 4.4.12)

e maintenir ’efficacité des échangeurs de chaleur (voir la Section 4.4.13)

e épuration des gaz de fin, a condition que les sous produits peuvent étre recyclés sur site (voir

Section, 4.4.19, 4.4.20, 4.4.21 et 4.4.22).

Moyennes quotidiennes

Type de processus de conversion
P P Taux de

. SOz en mg/Nm 3xx
conversion x




Installations
. .8-99.92 9 -
brilage de soufre, double existantes 99.8-99.92% 30680
contact/double absorption nstallations
99.9-99.92 % 30 -340

nouvelles
Autres usines a double N
contact/double absorption 9.7-99.92% 200 - 680
simple contact/simple absorption 100 — 450
Autre 15-170
x Ces taux de conversion reposent sur la conversion y compris la tour d’absorption ; ils ne comprennent pas ’effet
d’épuration des gaz de fin
xx Ces niveaux peuvent inclure 1’effet d’épuration des gaz de fin

Tableau 4.24 : Taux de conversion et niveaux d’émission de SOz associés aux MTD

MTD consiste a surveiller continuellement les niveaux de SO2 nécessaires pour déterminer le taux de
conversion du SOz et le niveau d’émission du SOx.

MTD consiste @ minimiser et réduire 1’émission de buée de SO3/H2SO4 par I’application d’une
combinaison des techniques suivantes et de réaliser les niveaux d’émission donnés dans le Tableau 4.25
(voir Section 4.4.16) :

&
&

utilisation du soufre avec une teneur faible d’impureté (dans le cas du briillage du soufre)
séchage adéquat du gaz d’admission et air de combustion (seulement pour les processus de

contact sec)

s
o
o
s
e

utilisation de zone plus grande de condensation (seulement pour le processus de catalyse humide)
distribution adéquate de 1’acide et taux de circulation approprié

application de filtres a bougie de haute performance apres absorption

contrdle de la concentration et de la température de I’acide absorbeur

application des techniques de recyclage/abattement dans les processus humides, tels que I’ESP,

WESP, I’épuration humide.

Niveau d’émission de H2SO4

Tous les processus 10 — 35 mg/Nm3

Moyennes annuelles

Tableau 4.25 : niveaux d’émission du SO3/H2S04 associé aux MTD

MTD consiste a minimiser ou diminuer les émissions de NOx (voir Section 4.4.17).

MTD consiste a recycler les gaz d’échappement depuis la séparation du H2SO4 produit au processus de
contact (voir le Tableau 4.6).



5 ACIDE PHOSPHORIQUE

5.1. Information Générale
[29, RIZA, 2000], pour des phosphates de qualité alimentaire, voir [155, European Commission, 2006].

L’acide phosphorique, le H3POs, est un composé cristallin incolore, qui est vraiment soluble dans 1’eau.
Le produit principal est I’acide phosphorique avec une concentration de 52 — 54 % P20s. Apres I’acide
sulfurique, I’acide phosphorique est I’acide minéral le plus important en termes de volume et de valeur.

La plus grande consommation d’acide phosphorique se situe dans la fabrication de sels de phosphate
contrairement a I’utilisation directe sous forme d’acide. Les marchés sont différenciés selon la pureté de
I’acide. L’application principale est la production d’engrais (environ 80 %) et les compléments
alimentaires animal (8 %). De 1’acide phosphorique plus pur est utilisé pour la production de phosphates
industriels, en particulier les sels de sodium, potassium, calcium et d’ammoniaque, et dans le traitement de
surfaces métalliques. La qualité de niveau alimentaire est utilisée pour ’acidulation des boissons et les
sels de phosphate de qualité alimentaire.

La capacité de production d’acide phosphorique mondiale était de 41 600 ktonnes en 2004 [154, TWG sur
LVIC-AAF, 2006]. En Europe occidentale, la consommation d’engrais a fortement décliné dans la fin des
années quatre-vingts et le début des années quatre-vingt-dix. Pour des raisons économiques, des usines ont
été construites ou 1’accés aux matiéres premicre est peu cher (soit dans les mines de phosphate, soit a la
source de soufre ou d’acide sulfurique). En Europe, un grand nombre d’usines a production d’acide
phosphorique relativement faible ont fermé, et par conséquent la structure s’est fortement déplacée vers un
petit nombre de grandes usines. Entre 1980 et 1992, le nombre d’usines en Europe occidentale a réduit de
60 a environ 20 alors que la taille de I’'usine moyenne a augmenté de 80 000 tonnes/an a 180 000 tonnes
P20s/an. Un apergu des usines européennes de production d’acide phosphorique est présent dans le
Tableau 5.1.

type de

Emplacement Entreprise
processus

élimination du gypse Capacité en ktonnes
P205




Nilefos DH Stockage, fraction 130
Belgique vendue
0,
Prayon SA DHH Stockage 20%, vendu 180
80 %
République Tchéque | Fosfa Thermique 50
Finlande Kemira GrowHow DH Stockage 300
France Grand'QueVﬂly DH Stockage 200
(fermée)
PFI Ltd., Kavala DH Stockage 70
Grece PFI Ltd.,
Thessaloniki DH Stockage 110
Lituanie AB Lifosa HH Stockage 350
Hygro Agri
Rotterdam (fermée) HDH-2 Mer 160
Pays Bas Kemira Agro Pernis HDH-1 Mer 225
(fermée)
Thermphos Thermique 155
Police S.A., Police DH Stockage 400
Fosfory N.F., Gdansk DH Stockage 110
Pologne ; -
Alwernia S.A. Thermique 40
Wizow S.A. HH Stockage 50
Fertiberia S.A. DH Stockage 420
Espagne
FMC Foret S.A. DH Stockage 130

Tableau 5.1 : Apercu des usines d’acide phosphorique européennes [154, TWG on LVIC-AAF]

5.2 Processus et techniques appliquées
5.2.1 Apercgu

Deux processus différents utilisant différentes mati¢res premiéres peuvent étre utilisés dans la fabrication
d’acide phosphorique.

1. le processus thermique utilise du phosphore élémentaire comme matic¢res premiéres. Ici, le
phosphore ¢lémentaire est produit a partir de roches phosphatées, le coke et la silice dans un fourneau a
résistance électrique (voir la Section 5.4.15)

2. les processus humides, utilisant des minéraux de phosphate, qui sont décomposés avec un acide.

La part de la quantité d’acide phosphorique humide a environ 95 % de 1’acide phosphorique total dans
I’UE. Une partie de I’acide de processus humide est purifiée pour la fabrication de sels de phosphate de
qualité technique et alimentaire, généralement en employant un processus d’extraction de solvants. Dans
I’UE, la production d’acide phosphorique utilisant la procédure de purification de I’extraction de solvants
est préférée a la procédure thermique a cause des colts énergétiques.

5.2.2 Processus humide
Il y a trois sous groupes possibles de processus humides selon le type d’acide utilisé pour I’acidulation, c-

a-d le HNOs, HCI ou le H2SO4. La digestion humide de roches phosphatées avec du H2SOs est le
processus qui I’emporte en terme de volume. Pour des détails sur les processus humides spécifiques







est recyclé. Ceci n’est possible que pour réaliser le taux de séparation requis si la filtration est soit assistée
par la pression ou par le vide. En pratique, le vide est invariablement utilisé. A la fin de la séquence de
lavage, le liquide restant est retiré du gateau de filtre. Le gateau est alors évacué et le tissue est
efficacement lave pour éviter le colmatage du filtre. Le vide est relaché lors de I’évacuation du gateau.
C’est aussi un avantage a ce niveau de souffler de 1’air dans la direction inverse pour assister le
délogement des solides.

Le produit de filtrage et de lavage est ensuite séparé. Ils doivent ensuite étre davantage traits dans des
conditions de vide pour désaérer le produit de sorte qu’il puisse étre transporté a pression atmosphérique,
comme un produit ou pour le recyclage vers le processus. La différence de pression est généralement
maintenue par des pieds plongeants dans des réservoirs barométriques a un niveau inférieur aux
séparateurs pour &tre approprié pour la charge hydrostatique pour maintenir un vide équilibré.

Phosphate rock
Roche

Optional:
Grinding

Reaction and H,O
e, ]| ..
control Repulping . Gypsum
Filtration CaS0snH,0
H,S0,
VWieak acid %%m
Phosphenc acid
H.PO,
phosphatée

optionnel : meulage

Réaction et cristallisation avec contréle de température
optionnel : Recristallisation

Désintégration

Gypse

Filtration

acide humide

optionnel : Evaporation

Acide phosphorique H:PO,

Figure 5,1 : Apercu de la production de H3PO4 (processus humide avec du H2S04). Cette figure est basée sur
[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000].

5.2.2.1 Matiéres premiéres



5.2.2.1.1 Roche phosphatée
[31, EFMA, 2000]
Le Tableau 5.2 et le Tableau 5.3 donnent un apercu des roches phosphatées d’origines différentes.

Les minerais de phosphate sont trouvés dans deux origines géologiques principales : igné ou sédimentaire.
Les minéraux de phosphate des deux types de minerais font partie du groupe apatite, dans lequel les
variantes les plus couramment rencontrées sont le fluorapatite Caio(PO4)s(F,OH)2, et le francolite
Cai0(PO4)6x(CO3)x(F,OH)2+x. Fluorapatite prédomine dans les roches phosphatées ignées et le francolite
prédomine dans les roches phosphatées sédimentaires.

Les dépdts de phosphate les plus facilement a extraire des mines sont ceux des grands basins
sédimentaires. Ces dépots sédimentaires sont généralement associés a de la matiére dérivée de créatures
vivantes et donc contiennent des composés organiques. Ces phosphates sont interposés de strates
sédimentaires d’autres matériaux interpénétrés de minéraux de gangue, ainsi des minerais de phosphate
sédimentaire peuvent avoir des compostions différentes méme au sein de la méme source.

La plupart des minerais de phosphates doivent étre concentrés ou devenir concentrés avant de pouvoir étre
utilisés ou vendus sur le marché international du phosphate. Différentes techniques peuvent étre utilisées
lors de I’étape de concentration, pour traiter le méme minerai pour le retrait du gangue et des impuretés
associées. Ceci génére davantage de variations dans le produit fini concentré de minerai. La technologie
de I’acide phosphorique doit se fier a des matiéres premiéres de consistance variable et la technologie a
besoin d’étre constamment adaptée pour répondre aux variations des mati¢res premigres.

D’apres I’IFA, I’apport en roche phosphatée dans I’UE en 2004 était fourni par le Maroc
(47.5 %), Russie (24.3 %), Jordanie (8.1 %), Syrie (6.2 %), Tunisie (4.9 %), Israél (4.2 %), Algérie (3.8
%) et autres (1.0 %) [2, IFA, 2005].

5.2.2.1.2 Acide sulfurique
[29, RIZA, 2000]

Les types de H2SO4 essentiellement utilisés comme matiére premiére dans la production d’acide
phosphorique sont produits a partir de 1’acide sulfurique, acide mortel (2 partir de la production de métal
non ferreux) et I’acide usagé.

Les quantités d’impuretés introduites dans le processus par le H2SOs4 sont généralement faible ou
négligeable compare a la quantité introduite par la roche phosphatée. Uniquement dans le cas de mercure
et peut-étre de plomb, le H2SO4 peut contribuer de maniére importante, surtout lorsque de 1’acide mortel
est le principal type de H2SOs utilisé. Les teneurs types de mercure sont :

Lol pour le H2SO4issu du soufre élémentaire <0.01 ppm
& acide mortel 0.1 — 1 ppm



SrO 0.1 29
Cl 0.1
SOs 1.6 0.1
Carbone organique 0.1 0.2 0
Organiques 0.3
K20 0.1 0.5 0
Na:0 0.7 0.4 0
Mg O C"I‘)‘:j‘;‘_’ﬁ/ioﬁ““ 0.3 0.1 | 21 0
Fe203 0.2 0.3 0.2 0
Al20s3 0.4 0.4 0.1 1
CO2 4.5 0.2 1
F 4 33 0.8 3
SiO2 1.9 1.1 2.0
CaO 50.6 50.5 52.5 5
P20s 334 38.9 37.0 3
Qualité (nominale) % BPL 73 84 ¢
Réserves 2) Mtonnes 180 5700 200 :
Production Mtonnes/an 4.0 22.0 10.5 2
Kola | Kovdorq)
©)
Mine/région NZailrllal El-Hassa | Khouribga | Youssoufia (}?;la- Ta




Origine Chine

Israél

Jordanie

Maroc

Russie

Sén

Tableau 5.2 : Origine et composition typique de différentes roches phosphatées (la teneur en P20s est en
couleur) basée sur les analyses passées [9, Austrian UBA, 2002, 29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000] et les

références du, [154, TWG on LVIC-AAF]



22 6 15 1.2 <0.4
Cadmiumg)
40 37 30
Cu
200 -400 20 5
7n
35 2
Ni traces
d’élément
S ppm 10 2 3
Pb
0.1 <0.1 0.001
Hg
200 19 3
Cr
13 0.5 2
As
185 11
Us Os
Métaux rares de la terre 900 6200 1400
Kola | Kovdor
Q)] HB3)
Bu
Mine/région Nghal El-Hassa | Khouribga | Youssoufia | -
Zin
Cra
Origine Chine | Israél Jordanie | Maroc Russie

Tableau 5.3 : Trace d’éléments dans la roche phosphatée d’origine différente (le Cd est en couleur)

Le Tableau est basé sur [31, EFMA, 2000]




Pb-210 1325 750 | 35
Po-210 1325 750 | 35
Ra-226 Radioactivit¢ 1325 750 | 35
Bq/kg

Th-232 92 16 | 90
U-238 1325 750 | 35
Kola
@

Bu

Mine/région Nahal Zin El-Hassa Khouribga Youssoufia | -

Cra
Origine Chine Israél Jordanie | Maroc Russie

Tableau 5.4 : Radioactivité de roches phosphates différentes [29, RIZA, 2000] et références

5.2.2.2 Meulage

Selon les propriétés de la roche phosphatée et le processus appliqué, le meulage de la roche phosphatée
peut étre nécessaire. Ceci est généralement effectué en utilisant des broyeurs a boulets ou a barres. Les
deux types de broyeurs peuvent fonctionner avec de la roche humide ou séche. Certaines qualité de roche
commerciale ne nécessitent pas de meulage, la distribution de la taille de particules étant déja acceptable



pour la section de réaction déshydratée. La plupart des roches phosphatées nécessitent la réduction de la
taille des particules. Les besoins énergétiques pour les niveaux de meulage dépendent du type de roche
phosphatée et est environ de 15 — 18 kWh par tonne de roche phosphatée [9, Austrian UBA, 2002].

5.2.2.3 Recristallisation

La recristallisation est appliquée afin d’améliorer I’ensemble de la production de P20s (efficacité du P20s).
Pour plus de descriptions des différents processus de recristallisation, voir les Sections 5.4.3, 5.4.4 et
5.4.5.

5.2.2.4 Evaporation

Actuellement, Presque tous les évaporateurs sont de conception a circulation force (voir la Figure 5.2).
L’évaporateur a circulation force comprend un échangeur de chaleur, une chambre de vapeur ou flash, un
condenseur, une pompe a vide, une pompe de circulation de I’acide et le circuit de tuyauterie associé.
L’épurateur d’acide fluosilicique est généralement compris dans le systéme.

Tous les évaporateurs dans ce service sont généralement de conception a simple effet a cause de la nature
corrosive de I’acide phosphorique et du point d’ébullition ¢levé du processus. Les échangeurs de chaleur
sont fabriqués a partir de graphite ou d’acier inoxydable et le reste de I’équipement en acier revétu de
caoutchouc. Toutes les conceptions d’équipement ont besoin d’étre fabriquées avec les pratiques
d’ingénierie les meilleures disponibles. Un systéme d’évaporation a effet multiple peut étre utilisé selon la
concentration requise.
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Figure 52 : Kvaporateur a circulation force pour la concentration du H3POu4
Cette figure est basée sur [15, Ullmanns, 2001, 31, EFMA, 2000]

5.2.2.5 Phosphogypse coproduit

Le gypse (sulfate de calcium) est un coproduit inévitable dans la production d’acide phosphorique
(« phosphogypse »); pour chaque tonne d’acide phosphorique (P20s) environ 4 — 5 tonnes de gypse sont
produites. La roche phosphatée contient une quantité d’impuretés qui sont distribuées entre 1’acide produit
et le sulfate de calcium. A cause du volume de la production de gypse et du type et du niveau des
impuretés dans le gypse, ce coproduit constitue un défi environnemental.

5.2.2.6 Acide fluosilicique coproduit

La plupart des roches phosphatées contiennent du fluorure entre 2 — 4 % M/M. Ce fluorure est relaché lors
de I’acidulation sous forme de fluorure d’hydrogéne, mais réagit aussitot avec le surplus de silice formant
de I’acide fluosilicique (H2SiFs). Les composés de magnésium et d’aluminium réagissent aussi avec le HF
formant du MgSiFs et du H3AlFs. Une proportion du fluorure est relachée dans la vapeur, la quantité
dépendant des conditions de réaction, avec le reste demeurant dans la solution acide. Une partie de cette
quantité résiduelle peut combiner d’autres impuretés a un taux suffisant pour le retrait et la filtration. La
quantité restante apparaitra sous forme de boue dans ’acide produit. Les composés de fluor volatiles
peuvent aussi étre présents dans le rejet du systéme d’évaporateur.

5.3 Emissions actuelles et niveaux de consommation

Les données suivantes concernent toutes la procédure du processus humide basé sur ’utilisation du
H2SOs. Pour les niveaux d’émission et de consommation du processus thermique, voir la Section 5.4.15.
Le Tableau 5.5 présente les niveaux de consommation pour la production de 1’acide phosphorique, le
Tableau 5.6 les émissions dans 1’air, le Tableau 5.7 les émissions dans I’eau et le Tableau 5.8 les
émissions issues de I’élimination des solides dans 1’eau.

Par tonne de P20s Remarques Source




Consommation
de

2,6 — 3,5 tonnes

selon la composition
de la roche

[31, EFMA,
2000]

2,6 — 3,3 tonnes

Usine : Nilefos les
niveaux dépendent
de la composition de

[33, VITO, 2005]

Roche phosphatée la roche
31 tonnes Hydro Agri, HDH-2
processus [29, RIZA, 2000]
2.8 tonnes Usine : Kemira, X
’ HDH-1 processus
2,6 tonnes
Usine : Nilefos les
niveaux dépendent
H2SOu4 2,4 — 2.9 tonnes de la composition de [33, VITO, 2005]

la roche

Hydro Agri, HDH-2

[29, RIZA, 2000]

2,6 tonnes
processus X
51 ms3 Usine : Kemira, y compris I’eau
HDH-1 processus d’ épurateur
52 ms3 Hydro Agri, HDH-2 | y compris I’eau
processus d’ épurateur
3,6—4ms Usine : Nilefos.
Dépend de' la ne comprend pas
concentration I’cau de I"épuratuer [33, VITO, 2005]
d’acide obtenue dans
eau de processus le filtre
4-Tm3 Dépend de la
concentration de
I’acide pauvre
obtenue dans le filtre | ne comprend pas [31, EFMA,
et si I’eau condensée | 1’eau de I’épuratuer 2000]
dans la boucle
d’évaporation est
recyclée
100 — 150 m3 Dépend du processus
110 — 120 m3 Usine - Nilefos eau de refroidisseur [33, VITO, 2005]
cau de . et de condeqs§ur
refroidissement 40 — 50 m3 Hydro Agri, HDH-2 | eau de refroidisseur
processus et de condenseur [29, RIZA, 2000]
101 m3 Usine : Kemira, eau de refroidisseur X
HDH-1 processus et de condenseur
173 kWh
167 kWh Hydro Agri, HDH-2
processus
Electric power 170 — 180 kWh Usine : Nilefos [33, VITO, 2005]
Dépend si le
120 — 180 kWh meulage a lieu ou 53010’01}:FMA’

non




vapeur

0,5 — 2,2 tonnes

Essentiellement
utilisé pour
1’évaporation

1,0 tonne

Processus

Hydro Agri, HDH-2

[29, RIZA, 2000]

2,2 tonnes

Usine : Kemira,

HDH-1 processus

X

1,9 — 2,4 tonnes

Usine : Nilefos

a concentrer

dépend de la fraction

[33, VITO, 2005]

xusines fermées a cause de I’évacuation du phosphogypse dans la mer

Tableau 5.5 : Niveaux de consommation rapportés pour la production d’acide phosphorique

;L mg/Nm 3 g/tonne P20s Remarque Source
Emission de
5 40 Nouvelles usines
[31, EFMA, 2000]
30 Usines existantes
e | < o e,
s Hydro Agri, HDH-2 [29, RIZA, 2000] x
) processus 1996/97
10-15 90 - 135 Nilefos [33, VITO, 2005]
50 Nouvelles usines
[31, EFMA, 2000]
150 Usines existantes
10-15 Nilefos, estimation [33, VITO, 2005]
Poussicre Kemira, HDH-1
30 12 processus, 1996/97
" Hydro Agri, HDH-2 [29, RIZA, 2000] x
processus 1996/97
. . [17, 2nd TWG meeting,
10 Kemira Chemicals Oy 2004]

xusines fermées a cause de 1’évacuation du phosphogypse dans la mer

Tableau 5.6 : émissions rapportées dans I’air issues de la production d’acide phosphorique

Emission de mg/l gg:)(l;zle Remarque Source
1300 Kemira, HDH-1 processus,
1996/97
- [29, RIZA, 2000] x
Phosphate (P) 700 Hydro Agri, HDH-2 processus
1996/97
1000 Nilefos [33, VITO, 2005]




Kemira, HDH-1 processus,
1996/97

Hydro Agri, HDH-2 processus
1996/97

15000

[29, RIZA, 2000] x
Fluore (F) 31000

Nilefos, récupération d’acide

200001 g osilicique

[33, VITO, 2005]

Kemira, HDH-1 processus,
0.03 1996/97, valeur estimée basée
sur le calcul entrée/sortie

) Hydro Agri, HDH-2 processus, | [29, RIZA, 2000] x
Cadmium 1996/97, toutes les valeurs
mesurées sont la limite de
détection

0-0.01 Nilefos [33, VITO, 2005]

Kemira, HDH-1 processus,

0 1996/97, valeur estimée basée

sur le calcul entrée/sortie [29, RIZA, 2000] x

Mercure 0.01 Hydro Agri, HDH-2 processus
) 1996/97

<0.002 Nilefos [33, VITO, 2005]

Kemira, HDH-1 processus,

0.02 1996/97, valeur estimée basée

. sur le calcul entrée/sortie [29, RIZA, 2000] x

Arsenic 1.9 Hydro Agri, HDH-2 processus
' 1996/97

<0.3 Nilefos [33, VITO, 2005]

Kemira, HDH-1 processus,
1.9 1996/97, valeur estimée basée
Métaux sur le calcul entrée/sortie [29, RIZA, 2000] x
lourds 73 Hydro Agri, HDH-2 processus
) 1996/97

<3 Nilefos [33, VITO, 2005]

xusines fermées a cause de 1’évacuation du phosphogypse dans la mer

Tableau 5.7 : Emissions rapportées dans I’eau issues de la production d’acide phosphorique

Emission de Unité g?(;:onne de Remarque Source




4 Kemira, HDH-1 processus,
Gypse tonnes 1996/97 -
47 Hydro Agri, HDH-2 processus
' 1996/97
Phosphate (P) 8.1 Kemira, HDH-1 processus,
' 1996/97
53 Hydro Agri, HDH-2 processus
K ' 1996/97
Fluore (F) & 33 Kemira, HDH-1 processus,
1996/97
45 Hydro Agri, HDH-2 processus
1996/97
Cadmium 05 Kemira, HDH-1 processus,
Mercure ) 1996/97
Arsenic 1.4 Hydro Agri, HDH-2 processus
Métaux lourds() ) 1996/97
0.2 Kemira, HDH-1 processus,
' 1996/97
05 Hydro Agri, HDH-2 processus
' 1996/97
07 Kemira, HDH-1 processus,
' 1996/97
g Hydro Agri, HDH-2 [29, RIZA, 2000]
0 processus, 1996/97, toutes les | 3
métaux rares valeurs mesurées sont la limite
géologiques() de détection
53 Kemira, HDH-1 processus,
1996/97
27 Hydro Agri, HDH-2 processus
1996/97
Kemira, HDH-1 processus,
2200 1996/97
360 Hydro Agri, HDH-2 processus
1996/97
Radium-226 1.4 Kemira, HDH-1 processus,
Polonium-210 ) 1996/97
23 Hydro Agri, HDH-2 processus
' 1996/97
1.4 Kemira, HDH-1 processus,
mBq ;19216/91 i, HDH-2
ydro Agri, -2 processus
Plomb-210 2.3 1996/97
1.4 Kemira, HDH-1 processus,
' 1996/97
21 Hydro Agri, HDH-2 processus
) 1996/97
(1 Plomb, cuivre, zinc, nickel et chrome
© Essentiellement du lanthane, cérium, praséodyme, néodyme
@) usines fermées a cause de 1’évacuation de phosphogypse dans la mer

Tableau 5.8 : Niveaux d’émission rapportés pour I’élimination du phosphogypse dans I’eau issus de la
production d’acide phosphorique

5.4 Techniques a prendre en compte dans la détermination des MTD



5.4.1 Processus dihydraté (DH)

Description

Le processus dihydraté comprend quatre étapes, a savoir le meulage, la réaction, la filtration et la
concentration. La Figure 5.3 présente un apercu. Le processus dihydraté offre une large gamme d’options

et les avantages des systémes dihydraté sont :

e il n’y a pas de limite de qualité de la roche phosphatée
& le temps en ligne est élevé

€ les températures de fonctionnement sont faibles

e démarrage et arrét sont faciles

o

de la roche humide peut étre utilisée économisant ainsi des colts de séchage

Les conditions de fonctionnement optimum pour la précipitation dihydraté sont 26 — 32 % P20s et 70 — 80
°C. La température de boue est contrdlée par I’utilisation d’un refroidisseur flash. Ceci dégaze aussi la
boue rendant le pompage plus aisé. La température peut aussi étre contrdlée, par exemple, en utilisant un

refroidisseur a air circulé.
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Figure 5.3 : Apercu du processus dihydraté
[31, EFMA, 2000]

Avantages environnementaux réalisés

Lol températures de fonctionnement faibles
e économie d’énergie pour le séchage de roche

Effets cross média

Ll acide produit relativement pauvre (26 — 32 % P20s), par conséquent forte consommation d’énergie
lors de I’étape de concentration d’acide
Lol faible efficacité du P20s: 94 — 96 %. Les pertes se produisent essentiellement sous forme de co-

cristallisation avec le sulfate de calcium
€ produit du dihydrate impur contenant 0.75 % P20s
Ll peut nécessiter le meulage de roche.

Données opérationnelles

Voir Description.

Applicabilité
Généralement applicable.
[33, VITO, 2005] rapporte un processus de DH modifié avec une production plus élevée. Les

modifications comprennent :

Ll systéme de double attaque (1 étape 70 % de la roche, 2™ étape 30 % avec du H2SOs4 frais)
e temps de réaction prolongée
< recyclage de P20Os lavé du phosphogypse lors du pompage vers le conduit et depuis I’eau de pluie.

Le processus DH modifié¢ réalise une efficacité moyenne de P20s de >97.5 %. Le dihydrate concerné
contient de P20s a 0.58 % . La ou de la chaleur perdue est disponible sur site qui ne peut pas étre utilisé
ailleurs, la concentration du H3PO4 du DH n’est pas pergue comme un probléme de cross-média. Pour la
modification, un investissement important était nécessaire pour augmenter le temps de résidence. Le
recyclage de 1’eau du conduit est une pratique courante dans 1’industrie.

Données économiques

Aucune information spécifique fournie.



Force motrice pour I’exécution

Aucune limite de roche phosphatée, le temps en ligne est élevé, la roche humide peut étre utilisée,
démarrage et arrét facile.

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000, 33, VITO, 2005], Nilefos Chemie

5.4.2 Processus hémihydraté (HH)
Description

Les conditions de fonctionnement de processus sont fixées pour permettre au sulfate de calcium d’étre
précipités en hémihydrate. De cette maniére il est possible de produire de I’acide de P20s a 40 — 46 %
directement, permettant des économies importantes au niveau de 1’utilisation de ’énergie. La Figure 5.4
donne un apergu du processus hémihydratg.

L’acide issu du processus hémihydraté tend a contenir beaucoup moins de sulfate libre et de solides
suspendus et des niveaux plus faibles d’aluminium et de fluore que des acides de processus dihydraté
évaporés de la méme force. De plus, un taux satisfaisant de réaction peut étre réalisé a partir de roche bien
plus grossiére que dans le processus dihydraté, grace aux conditions de réaction plus dures dans le
processus hémihydraté.
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Figure 5.4 : Apercu du processus hémihydraté [31, EFMA, 2000]

Les cristaux hémihydratés tendent a &tre petits et moins bien formés que les cristaux dihydratés donc les
boues hémihydratées tendent a étre plus difficiles a filtrer que les boues dihydratées, a moins que des
modificateurs de forme du cristal soient utilisés pour supprimer la nucléation excessive. Avec un bon
processus hémihydraté cependant, il n’y a pas besoin d’utiliser de modificateurs.

La quantité d’eau de lavage qui peut étre utilisée est restreinte par le besoin d’équilibre de I’eau. De plus
comme conséquence de la concentration plus élevée de P20Os de la boue étant filtrée, les quantités du P20s
tant soluble qu’insoluble restant dans le giteau de filtre sont bien meilleures. Cependant, malgré ces pertes
la simplicité de ’'usine hémihydratée et 1’absence de silicofluore et de chukhrovite (un composé minéral
cristallisé) piquant le filtre hémihydraté peut compenser les pertes les plus élevées de P20Os insoluble par le
gateau hémihydraté.

L’hémihydrate n’est pas une forme stable du sulfate de calcium, donc il a une tendance a revenir sous la
forme du gypse méme avant que 1’acide ne soit retiré par filtration. Les conditions sont méme plus
favorables pour la réhydration lors du lavage. Dans une usine hémihydratée bien exploitée, il n’y a pas de
conversion dans le train du réacteur. Une petite quantité d’agent anti-piquage peut étre nécessaire dans un
filtre d’usine hémihydratée a simple étape pour minimiser le piquage.

Le gateau est plus acide que le gateau du filtre de gypse a cause des pertes supplémentaire de P20s. 1l
contient aussi plus de fluorure et de cadium.

Les demandes en éléments d’équipement vulnérables, en particulier des agitateurs et des pompes de boue,
ont augmenté en conséquence de la température plus élevée (100 °C) et une concentration acide (40 — 50
% P205) comparé a une usine dihydraté.

Avantages environnementaux réalisés

e économie d’énergie due a la réduction ou 1’élimination du besoin d’évaporation
e les économies d’énergie dues aux besoins moins important en meulage de la roche (peut utilisé de
la roche grossiére).

Effets cross média

L) faible efficacité du P20s: 90 — 94 %
€ produit de I’hémihydrate impur (1.1 % P20s).

Données opérationnelles



Voir Description.

Applicabilité

Généralement applicable. Nombre limité de roches traitées industriellement. L’efficacité d’ensemble
dépend du type de roche.

Données économiques

Nécessite des alliages de qualité plus élevée comparé aux processus avec une température plus faible.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en coft.

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000], Kemira Chemicals Oy, Finlande

5.4.3 Processus de recristallisation hémi-dihydraté, filtration a une étape
Description

La Figure 5.5 donne un apercu du processus de recristallisation hémihydraté (HRC or HDH-1). Le
réacteur de dissolution fonctionne en conditions hémihydratées. Les réacteurs qui suivent fonctionnent en
conditions favorisant la réhydration de I’hémihydrate en gypse. Les germes cristallins dihydratés dans la
boue recyclée de 1’alimentation du filtre initie cette réhydration. L’acide produit est une concentration
similaire a celle du processus dihydraté mais le gypse est plus pur.



Fhosphate rock

Hemihydrate
conditions
T=100*C

||2|:|—

Reaction and
crystallisation

Dihydrate conditions

T=80°C

Recrystallisation

H,S0,

Roche phosphatée

conditions hémihydrates T =100 °C
conditions dihydrate T = 80 °C
Réaction et cristallisation
Recristallisation

Filtration

Gypse

acide humide

Weak acid

Figure 5,5 : Apercu du processus de recristallisation hémihydrate

[29, RIZA, 2000]

Avantages environnementaux réalisés

. produit du dihydrate relativement pur
. forte efficacité du P20s : 97 %
. consommation d’acide sulfurique plus faible.

Effets cross média

. nécessite un meulage fin de la roche

. nécessite la dilution de 1’acide sulfurique

. peut dissoudre plus partiellement d’ impuretés solubles
. nécessite 1’évaporation d’acide

Données opérationnelles
Voir Description.

Applicabilité

Gypsum
CaSO,2 H,0

Filtration

H,PO,
30 — 32 % PO,



Applicable aux nouvelles usines [154, TWG on LVIC-AAF].

Données économiques

Nécessite des matériaux de construction sophistiqués.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en colt.

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000], Kemira Pernis (Pays-Bas, fermée), pas de telle usine dans
I’'UE

5.4.4 Processus de recristallisation hémi-dihydraté, filtration a double étape
Description

La Figure 5.6 donne un apercu du processus de recristallisation hémi-dihydraté avec une filtration a
double étape (HDH-2). Dans ce processus il est possible d’obtenir directement de 1’acide P205 a 40 — 52
%, par l’acidulation en conditions hémihydratée et par la séparation de I’hemihydrate avant
recristallisation.  Le filtre supplémentaire et ’autre équipement nécessaire s’ajoutent au cot
d’infrastructure de 1’usine mais permettent de faire des économies sur 1’évaporation.
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| Dihydrate conditions.
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Filtration | C280,2H0
|

Figure 5,6 : Apercu du processus de recristallisation hémi-dihydratée avec filtration a double étape [29,
RIZA, 2000]



Avantages environnementaux réalisés

e ¢conomies d’énergie dues a la réduction ou I’élimination du besoin d’équipement d’évaporation si
de I’acide concentré est nécessaire pour le processus en aval.

. produit de I’acide plus pur (faibles SO4,Al, F)

< économies d’énergie par élimination du meulage de roche (peut utiliser de la roche grossiere)
€ consommation d’acide sulfurique faible

- forte efficacité du P20s: 98.5 %

Lol produit du dihydrate relativement pur (P20s5 0,19 %)

Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles
Voir Description.
Applicabilité

Généralement applicable, mais un nombre limité de roches traitées industriellement.

Données économiques

Lol efficacité la plus forte du P20s

€. économies sur I’équipement d’évaporation

e filtration a deux étapes, utilisation moins importante
ol volume de recristallisation important requis

€ cout d’infrastructure élevé

e nécessite des matériaux de construction sophistiqués.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en cofit.

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000], Hydro Agri Rotterdam (Pays-Bas, fermé), actuellement, pas de tels
processus n’est appliqué dans 1I’UE.

5.4.5 Processus de recristallisation di-hémihydraté, filtration a double étape
Description

La Figure 5.7 donne un aper¢u du processus de recristallisation di-hémihydraté avec double filtration



(DH/HH ou DHH). Dans ce processus, bien que la réaction se produise dans des conditions dihydratées, il
n’est pas nécessaire d’obtenir un degré élevé de recyclage de P20s lors de la séparation de 1’acide du
dihydrate. L’étape suivante de déhydration produit du P,Os a environ 20 — 30 % et de ’acide
sulfurique a 10 — 20 %. La force de I’acide produit est du P20sa 32 — 38 %.
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T=100"C l,
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Filtration Cas0,7% H0

Figure 5,7 : Le processus de recristallisation di-hémihydrate avec filtration a double étape
[29, RIZA, 2000, 154, TWG on LVIC-AAF]

Avantages environnementaux réalisés

ol produit un hémihydrate relativement pur

€« le gypse peut étre utilisé directement pour les plaques de platre, le platre ou comme retardateur de
ciment, apres I’ajout de chaux et la réhydratation naturelle dans une pile de stockage.

L) forte efficacité du P20s : 98 %.

Effets cross média

e bien que de I’acide de plus grande force soit produit, 1’évaporation d’acide est nécessaire
e nécessite de la vapeur pour la conversion de dihydrate en hémihydrate
e nécessite normalement le meulage de roche

Données opérationnelles

Voir Description.
Applicabilité

Applicable aux nouvelles usines Flexible quant a la source de roche. Voir aussi la Force Motrice pour la



mise en ceuvre.

Données économiques

& filtration a deux étapes, utilisation moins importante
e colits d’infrastructure plus élevés
e nécessite des matériaux de construction sophistiqués.

Force motrice pour I’exécution

Avantages de colt, essenticllement dii au fait que le processus permette la mise sur le marché du
phosphogypse.

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000], Prayon S.A.

5.4.6 Désintégration
Description

La Figure 5.8 donne un apergu du processus de désintégration. Cette optimisation poussée du processus de
recristallisation d’hémihydrate (HRC ou HDH-1) peut étre réalisée par une nouvelle décantation et un
lavage du gypse, suivi par une deuxieme étape de filtration dans le « processus de désintégration ». La
plupart de I’acide libre qui n’est pas retirée lors de la premicre étape de filtration peut étre retirée dans ce
processus et 1’efficacité peut étre améliorée jusqu’a 1% (selon la quantité d’acide libre).

Le gypse du premier filtre est a nouveau décanté dans un réservoir puis pompé vers un deuxie¢me filtre ou
le gypse est asséché. Le gypse est alors lave avec de ’eau propre venant de 1’usine. Le liquide obtenu a
partir du deuxiéme filtre est utilisé sur le premier filtre pour laver le gypse. Le processus de désintégration
est réellement une étape supplémentaire dans le lavage a contre courant du gypse, en utilisant I’eau qui
entre dans 1’usine.
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Figure 5,8 : Apercu du processus de désintégration [29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000]

Avantages environnementaux réalisés

e gypse plus pur
e efficacité plus grande

Effets cross média

Aucun supposé possible.
Données opérationnelles
Aucune information fournie.
Applicabilité

Applicable aux usines d’hemihydrate

Données économiques

Cott d’infrastructure élevé.

Force motrice pour I’exécution

Avantages en colt.



Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000], plus appliqué actuellement dans I’'UE.

5.4.7 Recyclage et abattement du fluorure
Description

Le fluorure est présent dans la plupart des roches phosphatées a un niveau de 2 — 4 %, c’est-a-dire 20 — 40
kg/tonne de roche ou environ 60 — 120 kg/tonne de P20s. Le fluorure est distribué entre ’acide produit, le
gypse, les vapeurs générées dans le réacteur et la section de concentration d’acide lors du traitement.
Initialement, le fluorure est relaché dans la réaction sous forme de fluorure d’hydrogéne (HF), mais en



présence de silice il réagit pour former de ’acide fluosilicique (H2SiFs) et des composés tels que le
MgSiFs et le H3AlFe. L’acide fluosilicique peut se décompose avec le chauffage pour donner du tétra
fluorure de silicium volatile et du fluorure d'hydrogene.

Dans un processus de dihydrate (DH) la température est généralement trop faible pour causer la
décomposition de 1’acide fluosilicique. La majorité des composés de fluore seront dégagés avec les
vapeurs de I’évaporateur lors de la concentration d’acide phosphorique faible. Dans le processus
hémihydrate (HH), la plupart du fluorure est relachée lors de la réaction. Le fluorure quitte le réacteur
avec 1’eau du condenseur refroidisseur a vide ou avec 1’air de refroidissement, selon le systéme de
refroidissement utilisé (refroidisseur flash ou refroidisseur a circulation d’air). Pour empécher les
émissions de fluorure avec 1’eau du condenseur, I’application d’un systéme de condensation indirect peut
étre considéré a la place d’un condenseur de contact direct, évitant ainsi a 1’eau du condenseur d’&tre
contaminé¢ avec du fluorure. Une distribution type du fluorure dans le processus de dihydrate et le
processus de hémihydrate est présenté dans le Tableau 5.9.

Processus DH (%) | Processus HH (%)
Acide 15 12
Gypse 43 50
gaz d'échappement du réacteur 5 8
vapeur du refroidisseur flash 3 30
vapeur du concentrateur 35 -x
x supposant qu’aucune concentration n’est réalisée

Tableau 5.9 : Distribution type de fluorure dans les processus DH et HH [31, EFMA, 2000]

Le fluorure peut étre retiré par un certain nombre de systemes d’épuration différents (voir aussi la Section
6.4.6). Les vapeurs provenant des refroidisseurs flash a vide et des évaporateurs a vide sont généralement
d’abord conduites a travers un séparateur pour le retrait des gouttelettes d’acide phosphorique qui sont
entrainées avec les vapeurs pour minimiser la contamination de 1’acide fluosilicique avec du P20s, ou
quelque chose d’autre juste pour minimiser la contamination de 1’effluent d’épurateur.

Si le fluore n’est pas recyclé, ’effluent d’épurateur sera évacué. L’effluent peut étre neutralisé avec de la
chaux ou du calcaire pour précipiter le fluore sous forme de fluorure de calcium solide avant évacuation
(voir aussi la Section 6.4.9).

De nombreuses sociétés recyclent le fluore sous forme d’acide fluo silicique (H2SiF6), qui peut étre utilisé
pour la production de fluorure d’aluminium, et autres composés de fluore tel que le sodium et/ou les
fluosilicates de potassium. Dans ce cas, une solution diluée d’acide fluosilicique est utilisée comme
liquide d’épuration. La réaction de I’acide fluosilicique a pour conséquence la formation de silice libre. En
contrélant avec soin la force de 1’acide fluosilicique, le dépot de silice est controlé. La silice est alors
retirée par filtration. Généralement, un produit contenant 20 — 25 % d’acide fluosilicique est recyclé dans
le systéme de recyclage du fluorure.

Avantages environnementaux réalisés



Ll avec deux absorbeurs ou plus une efficacité de recyclage de 99% ou plus peut étre réalisée.
D’apres [31, EFMA, 2000], les niveaux d’émissions de fluorure réalisables pour les nouvelles usines sont
de 5mg/Nm’ (40 g/tonne de P20s). Aux Pays-Bas, des niveaux d’émission de 1 — 5 mg/Nm’ étaient réalisés
[29, RIZA, 2000]

Ll le recyclage de 1’acide fluosilicique (H2SiFs) avec un potentiel pour la valorisation (voir la Section
6.4.4), pour la production de HF a partir d’acide fluosilicique, voir la Section 6.4.10.

Effets cross média

Eau, énergie et consommation de produits chimiques pour 1’épuration.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable. L’acide fluosilicique peut étre valorisé si il y a un marché disponible.

Données économiques

Pour des estimations de coiits, voir le Tableau 6.10.

Force motrice pour I’exécution

Niveaux d’émission de fluorure réduits.

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000]

5.4.8 Recyclage et abattement de poussiére du meulage de roche
Description

Les émissions de poussiére commencent avec le déchargement, la manipulation et le meulage de la roche
phosphatée. La roche phosphatée est normalement transportée par bateau. Elle est déchargée par grues et
transférée vers les sections de stockage et de meulage par des courroies transporteuses ou des camions. La
dispersion de poussiére de roche phosphatée est couramment empéchée en utilisant des transporteuses a



courroies couvertes et un stockage en intérieur. Davantage de dispersion de la poussiére de roche
phosphatée (par le vent ou la pluie) peut étre empéchée par des mesures de bon nettoyage telles que le
nettoyage/balayage des sols de I'usine et du quai. De la poussiére provenant du meulage de la roche
phosphatée peut étre recyclée en faisant passer I’air contenant de la poussiére a travers des séparateurs a
tissu. En général, les niveaux d’émission de poussiére de 2 — 10 mg/Nm® peuvent étre réalisés par
I'utilisation de séparateurs a tissu [11, European Commission, 2003]. Cependant, les particules de roche
sont plutot adhérentes et, par conséquent, obstruent facilement le tissu du filtre. Ceci a un effet négatif sur
Pefficacité du recyclage d’un séparateur a tissu. D’aprés [31, EFMA, 2000] le niveau d’émission de
poussicre réalisable des séparateurs a tissu dans les nouvelles usines d’acide phosphorique est de 50
mg/Nm’. Cependant, en utilisant les séparateurs a tissu aux Pays-Bas, les niveaux d’émissions de
poussiére de moins de 30 mg/Nm’ étaient réalisés. Les usines SSP/TSP réalisent des émissions inférieures
a 10 mg/m’ en utilisant des séparateurs a tissu. La réduction de poussiére provenant des opérations de
meulage peut étre réalisé par les filtres céramiques, réalisant des émissions de poussiere de <2.5 — 8
mg/Nm®,

Avantages environnementaux réalisés

e recyclage des mati¢res premicres
Ll émissions de poussiére bien inférieures a 10 mg/m*[17, 2nd TWG meeting, 2004].

Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable. Le besoin de meuler la roche dépend du type de roche et du processus. [33,
VITO, 2005] fait état d’une usine ou de la roche phosphatée est occasionnellement broyée. Le batiment
n’a pas de ventilation et il ne se produit que des émissions diffuses.

Données économiques

Voir [11, European Commission, 2003].

Force motrice pour I’exécution

Niveaux d’émission de poussiére réduits.

Références a des ouvrages et usines exemples

[11, European Commission, 2003, 17, 2nd TWG meeting, 2004, 29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000]



5.4.9 Choix de la roche phosphatée (1)
Description

Idéalement, la meilleure roche source phosphatée possible consisterait entiérement de phosphate de
tricalcium Ca3(POs)2. Des impuretés dans la roche phosphatée sont naturelles mais généralement
indésirables pour une quantité¢ de raisons — économiques, techniques et environnementales.

La roche phosphatée peut étre d’origine ignée/volcanique ou peut étre des minerais sédimentaires. Alors
que les roches ignées (Afrique du Sud, Russie) présentent généralement des teneurs plus élevées en P20s,
ces roches ne sont généralement pas disponibles. Les minerais sédimentaires (US, Maroc, Algérie)
posseédent des quantités plus importantes de composés de calcium, abaissant ainsi la teneur en
P20s et augmentant le rapport CaO/P20s. Dans de nombreux cas, les minerais sédimentaires sont
concentrés et enrichis en concentration a la mine afin d’augmenter la teneur en phosphore et de retirer les
impuretés comme les pierres et le sable insolubles. Pour 1’enrichissement en concentration par flottage,
généralement des additifs organiques sont utilisés et ils restent en partie dans la roche phosphatée. Le
nombre de pays fournissant de la roche phosphatée est limité. Quelques pays n’exportent plus de roches
phosphatées (USA) ou uniquement en quantités limitées (Russie). Ceci affecte les cofits de la roche
phosphatée. Pour le choix de la source de la roche phosphatée, il faut prendre en compte non
seulement la disponibilit¢é mais aussi les aspects logistiques, de conception de 1’usine de
traitement, le type et les quantités des autres composés (Ca, Fe, Al, C, SiO», etc.), et divers facteurs
locaux. Ceux-ci sont essentiellement :

. la teneur en P20s déterminant le coit logistique

. le rapport CaO/P20s déterminant la quantité d’acide et de sous-produits (gypse, carbonate de
calcium)

. qualité physique de roche (formation de poussiere lors de la manipulation)

. présence de carbone organique interférant avec la dissolution, interférant avec le processus,
produisant par exemple des quantités excessives de NOx et de nuisances malodorantes.

. présence d’autres composants comme le F, Fe, Al, interférant avec le processus, produisant par

exemple des quantités excessives de NOx ou d’émissions de fluorure ou produisant des boues
thixotropiques (a cause des composés de Fe et Al) qui ne peuvent pas étre facilement manipulées ;
encrassage de I’équipement, en particulier les échangeurs de chaleur et les lignes de gaz
d’échappement, peut étre activé par de tels composants ; la possibilité de filtrer peut devenir
affaiblie ; pour certaines qualités la présence de quantités limitées de tels composants peut étre un
avantage.

. présence d’autres composants comme le Si, As, Cd, qui peuvent étre indésirables pour des raisons
diverses et variées. Aussi, certaines traces d’éléments servent de micronutriments et leur présence
est souhaitée.

. la possibilité de traiter toute roche phosphatée (ou des combinaisons) ne peut pas étre évalué a
partir des seules analyses : des tests a 1’échelle de 1’usine sont requis, et dans tous les cas, une
longue expérience est nécessaire afin de combiner et d’optimiser la conception du processus, les
parametres de fonctionnement du processus et la qualité de la roche.

Avantages environnementaux réalisés
Un choix approprié de la roche phosphatée pour une usine de conception donnée sera :

o minimiser 1’acide nécessaire



e optimiser le type et les quantités de sous produits
€« minimiser les émissions dans I’environnement

Effets cross média
Aucun supposé possible.
Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable, mais pourrait étre limité par la disponibilité d’une roche phosphatée d’une
qualité convenable.

Données économiques

On peut supposer que les prix pour une roche avec peu d’impuretés augmenteront avec la demande [49,
ERM, 2001].

Force motrice pour I’exécution

Avantages au niveau du cofit si I’efficacité du processus peut étre accrue.

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000, 49, ERM, 2001]

5.4.10 Choix de la roche phosphatée (2)

Description

La production de gypse propre requiert 1’utilisation de roche phosphatée avec de faible niveau
d’impuretés. Aujourd’hui seules de faibles quantités de gypse sont utilisées a des fins telles que les
matériaux de construction ou la chaussée de route. Cependant, considérant la taille et 1’économie, les
matériaux de construction, en particulier les produits pour la construction d’intérieur, sont un débouché
possible pour de plus amples applications du sous produit du gypse. Pour permettre 1’utilisation dans ce
secteur de marché, il est important que le gypse contienne seulement des niveaux faibles de composants
radioactifs.

Avantages environnementaux réalisés

e facilitation de la valorisation du phosphogypse
e contamination potentielle moindre pour la dispersion dans I’environnement



Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable.

Le choix de la roche phosphatée a faible teneur en impuretés est aussi en pourparler suite a I’accumulation
de cadmium dans les sols agricoles [49, ERM, 2001]. Cependant, I’obstacle majeur pour la valorisation du
phosphogypse est de lui trouver un marché.

Données économiques

On peut supposer que les prix pour une roche avec peu d’impuretés augmenteront avec la demande.

Force motrice pour I’exécution

Avantages au niveau du cotit si le phosphogypse peut étre valorisé.

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000, 49, ERM, 2001]

5.4.11 Retrait du cadmium du H3POas par extraction réactive
Description

Le processus du retrait du cadmium a été installé dans 1’usine en exemple en 1973 et a été appliqué aprés
la décomposition humide des minerais avec 1’acide sulfurique. Une version antérieure de ce processus
comprenait plusieurs étapes d’extraction a contre-courant en utilisant 1’isopropanol comme solvant et
I’intention premiére était de retirer les composants organiques de 1’acide phosphorique brut. Au début des
années 1990, les normes de qualité pour les teneurs en métal, surtout pour le cadmium, ont augmenté. Par
conséquent, I’usine en exemple a développé un processus qui sera appliqué avant les étapes d’extraction
déja en place.

Le retrait du cadmium peut étre décrit comme suit :
€. le cadmium est retiré de I’acide phosphorique brut par une étape d’extraction en utilisant un

solvant organique comprenant un mélange de solvants/amines inertes ou des composés d’ammoniaque
avec un complexe de chlore comme contre ion



e la phase organique est séparée

Ll le cadmium est retiré¢ de la phase organique par réextraction avec une phase aqueuse (contenant de
I’acide chlorhydrique et un complexe de chlore de, par exemple, Zn ou Fe. Le mécanisme peut étre
compris comme la permutation du complexe de chlore et du cadmium entre les deux phases.

e les phases sont séparées les unes des autres

€« le cadmium est retiré de la phase aqueuse.

La température de processus idéale est située entre 15 et 25 °C. Le processus peut étre appliqué en continu
ou par lot. Une condition spécifique est pré-requise pour 1’application du processus : 1’acide phosphorique
est produit par 'utilisation de H2SO4 a partir de la roche phosphatée, et non pas par ’utilisation de HCI ou
HNOs. Appliqué a 1’acide phosphorique avec des teneurs en P20s situées entre 28 et 58 % M/M, le
cadmium peut étre réduit de 95%.

Le cadmium est retiré de la phase aqueuse par précipitation comme une étape finale de processus apres le
retrait du cadmium. Ceci comprend ce qui suit :

€. séparation physique de la phase aqueuse de la phase organique

€. distillation de la solution d’acide chlorhydrique dilué

e refroidissement de la solution concentrée résultant en la précipitation des composés de cadmium
dans une modification cristalline fine

e décantation des composés de cadmium précipités

Le filtrat restant apres retrait de I’acide chlorhydrique et du cadmium est alimenté a nouveau vers ’acide
phosphorique brut initial et I’acide chlorhydrique est recyclé vers 1’étape d’extraction. Par conséquent, les
liquides sont gérés dans un cycle fermé.

Avantages environnementaux réalisés

» efficacité de retrait du cadmium de 95%

Effets cross média

* consommation d’énergie supplémentaire.

Données opérationnelles

Voir Description.

Applicabilité

Pour les applications spécifiques, par exemple pour les phosphates alimentés ou d’alimentation ou pour les
applications pharmaceutiques, une utilisation de cette technique pourrait étre recommandée [50, German
UBA, 2002].

Pour la séparation de ’arsenic, une solution de Na:S est ajoutée a 1’acide brut, et le sulfide d’arsenic
précipité est retiré par filtration.



La séparation du cadmium par un agent complexe tel que 1’éther alkyle d’acide alkyldithiophosphorique
peut aussi étre classifié comme une réaction de précipitation car le complexe de cadmium précipité est
séparé sous forme solide soit directement soit apres 1’ajout d’un adjuvant de filtrage ou un absorbant. Un
tel processus est utilisé a une échelle commerciale par Tessenderlo Chemie, Belgique.

Davantage de purification de I’acide phosphorique humide par précipitation des impuretés cationiques,
surtout du Fe, Al, Mg, et Ca, est possible par neutralisation de ’acide avec de la soude caustique. Les
phosphates de métal précipités sont filtrés sous pression de la solution de phosphate de sodium obtenue,
qui contient du P20s a 18 — 20 %. Afin de réduire les pertes en P20s dans le gateau de filtre de >10 % a <5
%, le gateau de filtre est activé avec plus de soude caustique pour donner une solution de phosphate
trisodique et des hydroxydes de métal précipités. Puisque 1’acide phosphorique dans ce processus de
neutralisation est converti en solution de sel de phosphate, ses utilisations sont limitées. Par exemple,
I’acide phosphorique humide est utilisé pour la production de phosphates détergents (triphosphate de
pentasodium) de cette maniére dans I’UE [15, Ullmanns, 2001].

Données économiques

Colit supplémentaire élevé.

Force motrice pour I’exécution

Normes de qualité pour les qualités autres que pour celle des engrais.

Références a des ouvrages et usines exemples

[50, German UBA, 2002], Chemische Fabrik Budenheim (CFB), le processus n’est plus en
fonctionnement..

5.4.12 Utilisation de séparateurs a entrainement
Description

Pour minimiser la contamination de 1’effluent d’épurateur avec du P20s, des vapeurs provenant des
refroidisseurs flash et des évaporateurs a vide sont généralement d’abord conduites a travers un séparateur
pour le retrait des gouttelettes d’acide phosphorique qui sont entrainées avec les vapeurs.

Malgré I’utilisation d’un séparateur, d’un épurateur de gaz et d’un condenseur, les effluents peuvent
contenir de faibles niveaux d’acide phosphorique. Le retrait du phosphate peut é&tre réalisé par
I’application de phosphate d’ammoniaque de magnésium (struvite) ou par la précipitation du phosphate de
calcium. Bien que plusieurs usines de recyclage de phosphore aient été mises en service, le retrait du
phosphore n’a pas encore été mis en pratique dans les usines d’acide phosphorique.

Avantages environnementaux réalisés

Efficacité accrue du P20s et réduction des émissions de phosphate dans 1’eau.



Effets cross média

Aucun supposé possible.

Données opérationnelles

Aucune information spécifique fournie.

Applicabilité
Généralement applicable ou le refroidissement flash ou I’évaporation sous vide est appliqué.

Un effet semblable est réalisé par I’utilisation des pompes a anneau liquide ou de 1’épuration avec le
recyclage du liquide de I’anneau ou de 1’épuration.

Données économiques

Aucune information spécifique fournie. Pourrait étre une nécessité pour le recyclage de [’acide
fluosilicique.

Force motrice pour I’exécution

Empéche les émissions.

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000]

5.4.13 Options d’élimination et de valorisation du phosphogypse
Description

Aujourd’hui, toutes les usines de I’'UE pratiquent 1’élimination en décharge [154, TWG on LVIC-AAF]
puisque 1’élimination vers la mer n’est plus acceptée.

Beaucoup des considérations dans la conception de la construction des zones d’élimination du gypse sont
basées sur la nécessité de conserver tant le gypse que I’effluent de 1’amas acide dans un circuit fermé.
Pour éviter la pollution du sous-sol et des nappes phréatiques par du lixiviat et écoulement de
phosphogypse contamingé et acide (eau de processus et eau de pluie), des mesures strictes de prévention
sont nécessaires, telles que des fosses de collecte de suintements, des puits d’interception, des barricres
naturelles et des systémes de revétement. De plus, pour empécher ou minimiser la pollution de la zone
environnante et des réseaux d’eau, il est nécessaire de prévoir tout débordement d’effluent. L’effluent
requiert un traitement approprié, tel que I’immobilisation du P20s soluble et des traces d’éléments par
neutralisation, avant qu’il ne puisse quitter le systéme. En plus de 1’application du contrdle lors de
I’accumulation de dépdt de gypse, 1’écoulement provenant des amas de gypse devra étre traité pendant des
années apres la cessation de production de 1’usine d’acide.



Une troisiéme et intéressante fagon de gérer le probléme de 1’élimination du phosphogypse est d’améliorer
la qualité du gypse, de sorte qu’il puisse étre utilisé comme une ressource au méme titre que le gypse
naturel et de gypse de désulfurisation des gaz brhlés. Il existe de nombreux exemples d’utilisation du
phosphogypse. Le Tableau 5.10 donne un apergu des applications du phosphogypse. Il faut noter que
différentes applications commerciales nécessitent différents types de gypse.

Dans le passé, tous les efforts pour I’utilisation du gypse n’ont pas été fructueux, essentiellement a cause
des considérations de la qualité. Dans la plupart des cas les aspects de radioactivité du gypse ont présenté
un probléme particulier. Aussi I’acidité résiduelle ou la teneur en P20s du gypse est un facteur important.

L’application du phosphogypse requiert la production de gypse pur et propre.

Dihydrate Hémihydrate
CaSO« Anhydrite CaS04*2H:0 CaSO4*%5H:20
Platre (stucco),
ciment de ragréage . plaque de platre,
. Ciment ( comme plaques le plafond,
Construction de plancher (comme . .
, . régulateur de niveau) | blocks gypse,
régulateur de niveau) .
ragréage de
plancher
Agriculture
traitement du sol
support pour le
comme une source de .
. traitement du sol et
support de calcium
charge dans les Comme une source
de soufre et charge . 2. .
. .. insecticides, et sous | de calcium et de
dans les insecticides
forme de charge dans | soufre
et sous forme de -
la production
charge dans la denorais
production d’engrais &
charge/pigment dans
. une variété .
Utilisations charge/plgmg n t dans d’applications, charge/plgmg n t
. . une variete . dans une variété
industrielles/autres Lavolications production de L aoplications
PP sulfates d’ammonium pp
et d’acide sulfurique

Tableau 5.10 : Apercu des applications du phosphogypse [29, RIZA, 2000]

Avantages environnementaux réalisés

. la valorisation du phosphogypse serait la solution souhaitée.

Effets cross média
+ ¢limination dans la mer : le phosphogypse contient souvent une grange variété¢ d’impuretés, certaines

d’entre elles sont considérées comme potentiellement dangereuses pour I’environnement et la santé
publique.

Données opérationnelles



Aucune information fournie.

Applicabilité

La valorisation est généralement applicable, si un marché est disponible. Actuellement en Europe,
uniquement du phosphogypse produit par Prayon S.A (Belgique) est utilisé a une échelle commerciale
(80% de la production totale), ou le gypse est utilis¢ comme du platre. En Finlande (Kemira), une partie
du phosphogypse est appliquée dans I’industrie du papier. Aux Pays-Bas (Kemira), I’application du
phosphogypse dans une variété de produits du batiment a base de gypse (platre, blocs de construction,
plaque de platre) a été démontrée a une échelle pilote avec des résultats positifs.

[33, VITO, 2005] rapporte que le principal obstacle lors de la valorisation du phosphogypse est le
transport a faible cott.

Données économiques

Des avantages au niveau du cofit en cas de valorisation du phosphogypse.

Force motrice pour I’exécution

Besoin d’éliminer ou (mieux) de valoriser le volume important du phosphogypse sous produit .

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000, 33, VITO, 2005]

5.4.14 Amélioration du phosphogypse
Description

Il semble que beaucoup des impuretés présentes dans le phosphogypse sont enrichies dans les particules
les plus petites du gypse. Parmi ces impuretés on trouve le mercure, métal lourd courant, les
radionucléides et les lanthanides. En séparant la fraction granulométriques des particules les plus petites,
la qualit¢ du gypse restant peut, ainsi, étre améliorée de manieére importante. La séparation peut étre
réalisée en passant le gypse a travers un hydrocyclone, tel qu’il a ét¢é démontré a une échelle pilote par
Kemira et Hydro Agri aux Pays-Bas [29, RIZA, 2000]. Dans ce cas, seulement 4% de la quantité totale du
gypse a été séparée comme fines. L’application de cette technique a une échelle commerciale ne
nécessiterait pas d’hydrocylcones plus grands que ceux utilisés a I’échelle pilote, mais nécessiterait de
multiples hydrocyclones et par conséquent I’encrassage ne serait pas un probléme.

Un avantage supplémentaire de la séparation des particules les plus petites des boues de gypse peut étre
une amélioration des caractéristiques de lavage et de filtrage du gypse. Les tests de I'usine pilote
Kemira et Hydro Agri aux Pays-Bas montraient que lors du lavage et de la filtration des boues restantes
aprés séparation granulométriques via des hydrocyclones, une quantité importante de P20Os était encore
retirée du gypse malgré le fait que Kemira utilise un filtre de désintégration dans son processus régulier.
Par conséquent, il serait techniquement possible de renvoyer ce P20s vers le processus, augmentant



ainsi I’efficacité d’ensemble du P20s. Aprés filtration a vide, il reste un gateau de gypse avec une teneur en
humidité inférieure a 10%. Une telle valeur est requise par ’industrie du gypse pour un traitement
supplémentaire du gypse en produits.

Les fines qui sont séparées dans I’hydrocyclone sont relachées comme une boue diluée (0,5 — 1 pds-%). 11
est difficile de trouver une application utile de cette fraction a cause de la teneur relativement élevée en
impuretés des fines. Il reste alors deux options de base pour I’élimination discutée plus haut, ¢’est-a-dire
I’évacuation dans la mer ou le stockage sur terre. Dans le dernier cas, les fines devront d’abord étre
recyclées a partir des boues, par exemple par filtration.

Avantages environnementaux réalisés

€. du phosphogypse plus propre pour réutilisation ou élimination
Ll potentiel pour I’augmentation de 1’efficacité du P20s du processus de production.

Effets cross média

Ll consommation d’électricité
€. il faut considérer la fraction produite contenant un haut niveau d’impuretés

Données opérationnelles

Aucune information fournie.

Applicabilité

Généralement applicable, mais pas démontrée a 1’échelle commerciale

Données économiques
Avantages au niveau du cofit si le phosphogypse peut étre valorisé.
Force motrice pour I’exécution

Avantages environnementaux et économiques.

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000] Kemira Agro Pernis ¢ réalisé des tests pilotes avant de fermer. Le but principal de ces
tests était de rendre le gypse convenable pour, par exemple, les travaux de construction.

5.4.15 Processus thermique
Description

Au sujet du processus thermique, voir aussi [155, European Commission, 2006].



La production d’acide phosphorique thermique est effectuée en deux étapes. Premicre étape, le phosphore
¢lémentaire est produit a partir de la roche phosphatée. Deuxiéme étape, le phosphore élémentaire est
oxyd¢ avec de I’air en P20s, qui est ensuite hydraté pour produire de 1’acide phosphorique.

Le phosphore élémentaire est obtenu a partir de la roche phosphatée. L’usine en exemple utilise un
mélange de roche sédimentaire et de roche ignée. Le processus démarre avec le meulage de la roche
phosphatée. La roche phosphatée meulée est mélangée a la boue comprenant de I’eau, de 1’argile et des
flux de déchets variés contenant du phosphore, pour produire des galets dans un granulateur. Les galets
sont frittés dans un fourneau a une température d’environ 800 °C. Le phosphore est relaiché des galets
frittés par le chauffage des galets a environ 1500 °C dans un fourneau a résistance électrique avec de la
coke (pour fournir un environnement a réduction) et des graviers (formation de scorie). La réaction
d’ensemble peut étre résumée comme suit :

2Ca3(P04)2+6Si02+10 C — P4+ 10 CO + 6 CaSiOs3

Le processus produit essentiellement du phosphore gazeux, du monoxyde de carbone et une scorie liquide.
La phase gazeuse est d’abord passée par un filtre électrique pour retirer la poussiére (poussiére Cottrell).
Ensuite, le phosphore gazeux est recyclé complétement par condensation. La phase gazeuse restante
comprend essentiellement du monoxyde de carbone. Ce gaz est utilis€ comme carburant sur site (par ex.
dans les fourneaux de frittage) et est vendu a la centrale électrique proche. Le gaz restant, s’il y en a, est
évasé. La scorie liquide est vidée du fourneau en lots, et produit un sous-produit : une scorie de phosphore
(la majeure partie) et une scorie de ferrophosphore (une petite partie). Apres davantage de traitement, la
premicre est utilisée comme matériau de fondation dans les grands travaux de construction, alors que la
derniére est utilisée comme additif pour 1’acier dans 1’industrie du fer et de 1’acier. L’efficacité du P-
recyclage du processus du phosphore est d’environ 94%. Le phosphore restant finira essentiellement dans
la scorie du fourneau (sous la forme de phosphate non réagi). Des quantités infimes finissent dans le
ferrophosphate (comme un alliage) et la poussiere Cottrell.

Pour produire de I’acide phosphorique a partir du phosphore élémentaire, le phosphore est d’abord apporté
dans une cuve de réaction avec de I’air, apres quoi le phosphore s’oxyde en P20s. La chaleur dégagée par
cette réaction est utilisée pour la génération de vapeur a haute pression. Ensuite, le P20s est contacté avec
de l’acide phosphorique dilué, et réagit avec I’eau présente dans l’acide pour former de 1’acide
phosphorique.. Deux configurations sont utilisées pour ce processus. Dans un cas, 1’absorption du P20s par
de I’acide phosphorique dilué est effectuée dans la méme unité de réaction que la ou I’oxydation du
phosphore a lieu. Dans 1’autre cas, la réaction du P20s en acide phosphorique est effectuée dans une tour
d’absorption séparée, permettant le recyclage de I’énergie sous forme de vapeur a haute pression.. La
production d’acide phosphorique a partir du phosphore élémentaire est représentée par les réactions
suivantes :

P4+502— 2P20s

P205+3H20 — 2H3PO4

Avantages environnementaux réalisés
. production d’acide plus pur

Effets cross média



Le Tableau 5.11 présente un exemple de niveaux d’émission et de production co-générée et le Tableau
5.12 les niveaux typiques de consommation pour la production de Hs3POa par le processus thermique. Les
sources principales d’émissions et de déchets dans la production de phosphore et d’acide phosphorique a
partir du phosphore élémentaire sont :

1. le frittage des galets de roche phosphatée et le séchage des cokes dans le fourneau de frittage.
le gaz d’échappement du fourneau de frittage contient une grande variété de polluants tels que de la
poussiére, du fluorure, du phosphate, des métaux lourds, des nucléoides radios et du SO2 et NOx.

Le gaz d'échappement provenant des fours est nettoyé dans des systémes d’épurateur a deux étapes avec
des circuits d’eau fermés avant d’étre émis dans 1’air. Pour empécher 1’accumulation, les polluants sont
retirés du flux d’eau circulante de lavage par la neutralisation suivie par la floculation et la séparation des
solides. Les solides obtenus sont renvoyés dans le processus soit via la station des boues soit via la roche
phosphatée (aprés séchage).

2.La calcination de la poussiere Cottrell, I’évasement du gaz carburant et le drainage de la scorie liquide a
partir du fourneau de phosphore.

3.

La phase gazeuse produite dans le fourneau a phosphore contient une quantité considérable de poussiere
(dite poussiere Cotrell) qui est retirée a travers un filtre electro. En conséquence des boucles fermées
(réutilisation des flux de déchets) dans le processus, la poussicre est enrichie en métaux lourds
(essentiellement du zinc) et radionucléides (tels que le 210-Po et le 210-Pb). La poussiére est mé¢langée
avec de I’eau et recyclée vers les stations des boues. Cependant, a cause de la forte teneur en zinc de la
poussiére, une partie est retirée pour empécher une accumulation excessive. La poussiére est calcinée
(émission de poussicre, de F et de P2Os dans I’air) et stockée. Dans un futur proche, le stockage sera
remplacé par un dispositif de stockage spécial pour toutes sortes de déchets radioactifs.

Apreés recyclage du phosphore contenu dans le gaz, le reste du gaz comprend essentiellement du
monoxyde carbone. Ce gaz est utilisé comme carburant sur site (par ex. dans les fourneaux de frittage) et
est vendu a la centrale électrique proche. Le gaz restant, s’il y en a, est évasé, ce qui contribue aux
émissions de SOz et NOxdans I’air. Les vapeurs relachées lors du drainage des scories liquides a partir du
fourneau de phosphore, sont retirées, et lavées avec de 1’eau dans un épurateur équipé avant d’étre émis
dans I’air. Les effluents du processus qui ont été en contact avec le phosphore sont envoyés vers la station
d’épuration. apres traitement ‘sédimentation suivie par le neutralisation, floculation et séparation des
solides formés) 70 a 90 % de 1’eau est recyclée vers le processus. L’eau restante est traitée avec de la
chaux pour retirer plus de P2Os puis traitée dans une usine de traitement des eaux usées biologiques avant
d’étre évacuée dans la mer. Tous les solides sont recyclés vers le processus.

3. L’oxydation du phosphore dans 1’usine d’acide et retrait de 1’arsenic de 1’acide.

Le gaz d'échappement des tours d’acide est contamin€ par des traces de P2Os et d’acide phosphorique.
Pour minimiser les émissions, le gaz d’échappement est refroidi et lavé avec de 1’acide et de I’eau
recirculés, et ensuite traité dans un épurateur équipé (acide dilué) et un dispositif antibuée. La purge du
systéme de recyclage est réutilisée soit dans une usine de purification d’acide phosphorique humide soit
dans une station de boue. Les émissions de 1’usine d’acide sont faibles comparées aux émissions de 1’usine
de frittage et de 1’usine de phosphore.

D aux domaines spécifiques d’application (par ex. additif alimentaire et de boissons), des traces d’arsenic
présentes dans I’acide phosphorique ont été retirées. A cette fin, du sulfure de soude (NaHS) est ajouté &
’acide, sur lequel de I’arsenic est précipité sous forme de sulfides d’arsenic (As2S3). Aprés séparation et
davantage de traitement, le dernier est obtenu dans une forme concentrée et stockée comme déchets
chimiques dangereux.



oL f e Par tonne de P20s
Emission ou génération de - —
Niveau Unité
Phosphate (P) 0.6
Fluore (F) 0.1 kg
Poussiére 0.4
d Pai Cadmium 1.0
ans ’air
Plomb 6.0 g
Zinc 59
Po-210 3.5 MEB
Pb-210 03 q
Phosphate (P) 0.7 K
Fluore (F) | 0.7 &
Cadmium 0.2
d v Mercure <0.01
ans ’eau
Arsenic <0.07 £
Métaux lourds 14
Po-210 0.05
MBq
Pb-210 0.06
gaz carburant (1) 1500 — Nms3
. 1600
sous produit -
scorie de fourneau de
32 tonnes
phosphore
poussiére de Cottrell 3.2
Waste gateau de filtre de kg
, . 0.1
sulfure d’arsenic
) En 1998 environ 20 % de ce gaz était évasé

Tableau 5.11 : Niveaux d’émission et de production co-générée pour la production de H3PQO4 thermique [29,
RIZA, 2000]

Données opérationnelles

Le Tableau 5.12 donne les niveaux de consommation types pour la production de H3PO4 thermique.

Par tonne de P20s
Consommation de

Niveau Unité
Roche phosphatée 3.0-34
Argile 0.2-03 tonnes
Cokes 0.5-0.6
eau de processus 40

m3

refroidissement 120
énergie €lectrique 5700 - 6000 | kWh
gaz naturel n.d.
vapeur n.d.




n.a. = non disponible

Tableau 5.12 : niveaux de consommation types pour la production de H3PO4 thermique [29, RIZA, 2000]
Applicabilité

Aujourd’hui, environ 20% seulement du phosphore produit est converti en acide phosphorique. Dans le
passé, une quantité considérable d’acide phosphorique thermique était utilisée pour la production de sels
de phosphate de sodium. De plus en plus cependant, de I’acide phosphorique thermique est remplacé (sur
la base des données économiques) par de 1’acide phosphorique humide purifié. L’acide phosphorique
thermique est presque exclusivement produit pour des applications spécifiques qui requiérent un acide tres
pur tel que le traitement de surfaces en métal dans 1’industrie de la microélectronique et 1’acidulation de
boissons.

Données économiques

Des cotits plus élevés de production par tonne de H3PO4 comparés aux processus humides.

Force motrice pour I’exécution

Besoin de la pureté du produit

Références a des ouvrages et usines exemples

[29, RIZA, 2000], Thermphos International, Vlissingen

5.5. MTD pour I’acide phosphorique

MTD consiste a appliquer les MTD communes présentées en Section 1.5.

MTD pour le stockage consiste a appliquer les MTD présentées dans [5, European Commission, 2005].
MTD pour les installations existantes utilisant un processus humide consiste a réaliser des efficacités P,Os

de 94,0 — 98,5 %, par exemple en appliquant une ou une combinaison des techniques suivantes :

. processus dihydraté ou processus dihydraté amélioré (voir Section 5.4.1)
. augmentation du temps de résidence (voir Section 5.4.1)



. processus de recristallisation (voir les Sections 5.4.3, 5.4.4 et 5.4.5)

. désintégration (voir la Section 5.4.6)

. filtration a double étape (voir Section 5.4.4. et 5.4.5)

. recyclage de ’eau a partir de la pile de phosphogypse (voir Section 5.4.1)
. sélection de la roche phosphatée (voir les Sections 5.4.9 et 5.4.10)

MTD pour les nouvelles installations consiste a réaliser des efficacités pour le P20s de 98,0 % ou plus, par
exemple en appliquant un processus de recristallisation a filtration a double étape (voir les Sections 5.4.4
et 5.4.5).

MTD pour le processus humide consiste & minimiser les émissions de P20Os par 1’application d’une ou une
combinaison des techniques suivantes (voir Section 5.4.12) :

. séparateurs a entrainement, ou des refroidisseurs a vide et/ou évaporateurs a vide sont utilisés
. pompes a liquide en circuit fermé avec recyclage du liquide du circuit vers le processus
. épuration avec recyclage du liquide d’épuration

MTD consiste a réduire les émissions de poussieéres issues du meulage de roche, par exemple par
I’application de séparateurs a tissu ou filtres céramiques et pour atteindre les niveaux d’émission de
poussiére de 2,5 — 10 mg/Nm? (voir la Section 5.4.8).

MTD consiste a empécher la dispersion de poussiére de roche phosphatée en utilisant des courroies de
convoyeurs couvertes, un stockage en intérieur, et des nettoyages/balayages fréquents des sols de ’usine
et du quai (voir la Section 5.4.8).

MTD consiste a réduire les émissions de fluorure par 1’application d’épurateurs avec des liquides
d’épuration appropriés et a réaliser des niveaux d’émission de fluorure de 1 — 5 mg/Nm® exprimé en HF
(voir Section 5.4.7).

MTD pour les processus humides consiste a mettre sur le marché 1’acide phosphorique et fluosilicique
générés, et si il n’y a pas de marché, a les éliminer, Par mesures de précaution concernant la pile de
phosphogypse et le recyclage de 1’eau provenant de ces piles (voir la Section 5.4.13).

MTD pour les processus humides consiste a empécher les émissions de fluorure dans I’eau, par exemple
par I’application d’un systéme de condensation indirect ou par une épuration avec recyclage ou mise sur le
marché de liquide d’épuration (voir la section 5.4.7).

MTD consiste a traiter les eaux usées par I’application d’une combinaison des techniques suivantes (voir
la Section 5.4.7) :

€ la neutralisation a la chaux
e la filtration et en option la sédimentation
e le recyclage des solides vers la pile de phosphogypse



6 ACIDE FLUORHYDRIQUE

6.1 Information Générale

La capacité de production dans I’UE est d’environ 300 000 tonnes de HF par an. Environ 80% de la
production est sous forme anhydre et le reste sous forme aqueuse. La moitié de cette production est
utilisée en interne comme un intermédiaire entre les sociétés productrices alors que 1’autre moitié est
vendue sur le marché. Les principales applications, en plus de son utilisation comme matiére premiere
pour les fluorocarbones, sont celles des processus de 1’acier, du verre et d’alkylation de 1’industrie. Le
marché a été assez statique ces dernieres années. Le HF est aussi utilisé comme matiére premiére pour les



sels non organiques, les hydrochlorofluorocarbones, et les hydrocarbures perfluorés, ainsi que les
polyméres fluorés.

Différents niveaux de qualit¢ de HF sont requis par le marché, ce qui peut nécessiter différentes mesures
de purification selon les besoins.

Les producteurs ont préparé ensemble les lignes de conduites et les recommandations sur la manipulation
et la fabrication sécurisée s du HF au long des 25 dernieres années en prenant en compte la nature
corrosive et toxique de la substance.

Les usines de I’UE sont situées en République Tcheque, au RU, en Allemagne, en France, en Italie, en
Espagne et en Grece. Le Tableau 6.1 présente la production des usines en Europe. La majorité des usines
ont été construites entre 1917 et 1989, mais toutes ont subi des rénovations importantes au cours des
douze dernicres années. La taille de 1’usine varie de moins de 5 000 a plus de 40 000 tonnes/an. En
Europe, environ 400 personnes au total sont employées directement dans le domaine de la fabrication de
HF.

Entreprise
Arkema SA, (anciennement Atofina SA), Pierre-
Bénite
Lanxess, (anciennement Bayer AG), Leverkusen
Derivados del Fluor SA, Onton
Fluorchemie Dohna GmbH, Dohna
Fluorchemie Stulln GmbH, Stulln
Honeywell Specialty Chemicals Seelze GmbH
INEOS Fluor Limited, Runcorn
Chemical Works Lubon S.A., Lubon
Phosphoric Fertilizers Industry SA, Thessaloniki
Solvay Fluor GmbH, Bad Wimpfen
Solvay Fluor Italy, Porto Marghera
Spolchemie AS, Usti nad Labem

Tableau 6.1 : Usines de production de HF en Europe
[6, German UBA, 2000, 22, CEFIC, 2000, 24, Dreveton, 2000]

6.2 Processus et techniques appliquées
6.2.1 Apercgu

Le fluorure d'hydrogene et ’acide fluorhydrique sont produits par la conversion de spath-fluor sec en
utilisant de 1’acide sulfurique concentré a des températures ¢levées selon la réaction suivante :

CaF2+H2S04 — 2HF + CaSO4 AHr = 59 kJ/mol (1)

Il y a des réactions secondaires dues aux impuretés continues dans le spath-fluor. Celles-ci se produisent
en méme temps que la principale réaction, formant, par exemple du tetrafluoride de silicium, du dioxyde



de soufre, du sulfure d’hydrogeéne, du dioxyde de carbone, de 1’eau et du soufre élémentaire selon les
équations de réactions suivantes :

Si02+2CaF2+2H2S04 — SiF4+2CaS04+2H20 (2)
CaCOs3+H2S04 — CaS04+CO2+H20 3)
R203+3H2S04 — R2(S04)3 +3H20 (R ="Fe, Al) 4
CH3(CH2)n»COOH + (2n + 3)H2SO4 — (n + 2)CO2+ (3n + 5)H20 + (2n + 3)SO2 (5)
Fe (Réacteur) + 2H2S04 — FeS04+S02+2H20 (6)
MS + H2S04 — MSO4+H2S (M = Métaux) 7
2H2S+S02 — 3S + 2H20 (8)

Le H2S formé par la réaction (7) est converti en soufre selon la réaction (8). L’ecau formée par ces
réactions est retirée des gaz de la réaction par absorption dans I’acide sulfurique. De ’oléum est ajouté
pour fournir le SOs qui réagit selon 1I’équation (9) pour conserver la concentration d’acide
sulfurique alimenté vers le réacteur, a un niveau constant.

H20+ SO3 — H2S04 ©)

Comme alternative, le HF peut étre produit en partant du H2SiFe (voir la Section 6.4.10).

6.2.2 Spath-fluor
[22, CEFIC, 2000]

La matiére premicre pour la production de HF est le spath-fluor, qui est extrait des mines avec une teneur
en masse située entre 30 et 60% du CaF2 dans le minerai brut. Le minerai brut est broyé et le CaF2 est
séparé des autres minéraux par flottation physique sur le site minier. Les produits chimiques de la
flottation actuellement utilisés sont essentiellement des acides de graisse végétale saturée et non saturée.
IIs restent dans la spath-fluor, qui devrait idéalement contenir du CaF2 & au moins 97% pour I'utiliser
comme « spath acide ».

Le Tableau 6.2 présente les composants du spath acide. Le spath acide ne devrait pas contenir de fractions
supérieures a 0,2 mm de diamétre. Il est transporté vers 1’utilisateur en vrac avec une teneur en eau
d’environ 10 % pour minimiser la génération de poussiere.

Le spath-fluor doit étre séché avant d’étre alimentée dans I'usine de fluorure d’hydrogene. Ceci est
généralement effectué dans des séchoirs de gaz brllés chauffés directement a environ 120°C. Il existe
aussi des usines sans équipement de séchage du spath, mais qui achétent le spath déja sec ailleurs.

composant Portion (teneur massique en %)

Valeurs maxima acceptables

CaF2 >97.0

Si02 <2.0

CaCOs <2.0




oxydes résiduels (Fe et Al) <2.0
MgCOs <1.0
BaSOs <1.0
Sulfides sous la forme S <0.05
Phosphates sous la forme P20s <0.2
Produits chimiques de flottation <0.3
(acides de graisse saturée et non

saturée)

Tableau 6.2 : Composants dans le spath acide
[22, CEFIC, 2000]

6.2.3 Etape de réaction et options pour augmenter la capacité

La Figure 6.1 donne un apercu de la production de HF. Les processus du HF utilisés sont généralement en
continus, utilisant des fours rotatifs pour gaz brilés chauffés indirectement. Le SOs3 est fourni sous forme
d’oléum, mélangé a de 1’acide sulfurique concentré neuf (H2SO4 a 95 a 99 %) et a de ’eau, et des solides
contenant de 1’acide sulfurique, recyclés aprés utilisation comme moyen d’épuration pour 1’épuration et de
condensation des gaz de processus faisant partie de I’usine. A partir de 13, le mélange est appelé « acide
sulfurique libre », et a une concentration de H2SO4 a 90 a 95 % L’énergie de réaction endothermique est
fournie par chauffage de ’acier du four jusqu’a environ 450 °C.

L’usine entiere de H F est maintenue sous aspiration pour minimiser les émissions de HF. Les réacteurs
ont été scellés avec soin pour empécher la pénétration de 1’air afin de minimiser le volume d’effluent
gazeux.

Exhaust gas treatment

I

I Low boilers I

CaF,
Dry fluorspar
Dust removal HF Furification
(Scrubbing) n Condensation [ {Distillation)
Rotary kiln
Endothermic reaction High boilers

HE o HF

Caso, Aqueous Anhydrous
Anhydrite, solid

Traitement du gaz d’échappement
chaudieres inférieures
CaF2 - spath-fluor sec

H2S04
retrait de la poussiere HF Purification
(épuration) Condensation (Distillation)

gaz de HF



Four Rotatif

réaction endothermique
chaudiéres supérieures
CaSO04

Anhydrite, solide

HF

Aqueux

Anhydre

Figure 6,1 : Apercu de la production de HF. La figure est basée sur [22, CEFIC, 2000] et [20, Eurofluor,
2005].

La surface chauffée du four nécessaire pour produire 1 tonne de HF/j est approximativement de 5 a 10 m?
avec ce dispositif. Le spath-fluor sec n’est pas facilement mélangé a 1’acide sulfurique du aux produits
chimiques de flottation. Le Tableau 6.3 présente les options pour réaliser une capacité de production de
HF plus importante pour un four donné et la Figure 6.2 illustre 1’option différente comprenant 1’apport
énergétique et le recyclage de la chaleur. La consommation d’énergie est réduite par le recyclage de la
chaleur dans la plupart des usines, par préchauffage de 1’air apporté vers le brileur principal dans un
récupérateur utilisant les gaz bralés du four rotatif comme source de chaleur. La production de solution de
HF induit une consommation de carburant plus importante, a cause du niveau plus élevé de H20 présent
dans le four.

Préchauffage du H2SO4

Me¢langer du spath-fluor et de I’acide sulfurique d’alimentation dans un
pré-réacteur échauffé indirectement avant d’alimenter la masse
partiellement réagit dans le four rotatif. Dans le pré-réacteur, le mélange
Pré-réacteur de réaction passé de I’état liquide a I’état pateux et collant et est
(pétrisseur) extrémement corrosif et abrasif. Il faut disposer de connaissances
spécifiques concernant les matériaux de construction pour réduire la
corrosion. L’utilisation des pré-réacteurs peut réduire la surface chauffée
du four de maniére importante et typiquement de 30%.

Calcination du spath-fluor séché, en le chauffant directement avec des
gaz brililés contenant de I’oxygene a 400 — 450 °C. Le spath calciné est
libre de tout éléments organiques; 95% sont briilés en CO2 et H20 et 5%
Calcination sont émis sous forme de produits craqués Ceci peut étre facilement
alimenté avec 1’acide sulfurique. La formation de SOz est évitée et la
surface chauffée du four nécessaire pour produire 1 tonne de HF/jour est
seulement de 2,5 — 3 m?

Tableau 6.3 : Options pour réaliser une capacité de production plus élevée pour un four donné.

Les gaz de processus peuvent étre évacués soit en fin d’alimentation soit au niveau de 1’évacuation de
I’anhydre du four. Dans le premier cas, la température des gaz de processus quittant le systéme de réacteur
est environ de 150 °C et environ 220°C dans le deuxiéme cas ou la température de 1’anhydrite est de
I’ordre de 200 - 220 °C.
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Figure 6.2 : Augmenter la capacité de production pour un four donné et alimentation/recyclage d’énergie

6.2.4 Traitement du gaz de processus

Les gaz de processus quittant le contenu du réacteur, autre que la poussicre et 1’air infiltré, le H20, le SOz,
le CO2, le gaz de soufre, le SiF4et autres, avec des quantités dépendant de la qualité du spath-fluor utilisé.

Les fonctions principales de cette partie d’une usine de HF sont :

L) retirer la poussiere de CaF2 et de CaSO4

o condenser le HF, et
e retirer les impuretés a faible et forte ébullition depuis le HF brut
&«

<1l existe différentes possibilités possibles pour réaliser ces objectifs tel que présenté dans la Figure 6.3.
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Figure 6,3 : Option de traitement du gaz de processus [22, CEFIC, 2000]

Dans la plupart des usines, les gaz de processus sont d’abord épurés dans une colonne de pré-purification
avec du H2SOs4 concentré pour retirer la poussiere et I’eau et refroidir le gaz en deca de 100 °C.
L’épuration secondaire et la trempe sont réalisées avec du HF liquide pour retirer tout reste de poussicre,
de H2SO4 et d’eau et pour refroidir le gaz a environ 20 °C. Dans cet épurateur de HF, le gaz de soufre est
partiellement désublimé. Autrement, il est possible d’éviter d’utiliser les deux épurateurs ou seulement le
deuxiéme épurateur et de faire passer les gaz a travers un piége a soufre refroidi. L’épurateur de HF et le
picge a soufre doivent étre nettoyés de maniére périodique afin de retirer tout soufre désublimé. la
fréquence de nettoyage dépend de la qualité des matiéres premiéres.

Les gaz refroidis et purifiés sont alors passés a travers des condenseurs, en utilisant de 1’eau tres refroidie



ou de la saumure comme moyen de refroidissement. Ici la plupart du HF est liquéfié, une partie du HF
liquide est alimentée dans 1’épurateur de HF, et ’autre partie, représentant la production propre de HF, est
passée vers le stockage ou une colonne de distillation pour retirer les substances a faible ébullition
dissoutes, essentiellement du SOz et du SiFa.

Les maticres a faible ébullition quittant la colonne sont rassemblées avec les gaz résiduels provenant des
condenseurs et passes a travers un épurateur final de H2SO4 ou la plupart du HF est recyclé. Ensuite les
gaz résiduels passent a travers 1’absorbeur de SiF4, ou le H2SiFs est produit sous forme d’une solution
aqueuse. Dans les usines sans épurateur final de H2SO4, de 1’acide H2SiFs avec une teneur relativement
¢levée en HF est produit.

Du H2S0:4 froid provenant de 1’épurateur final de H2SO4, qui contient du HF dissous, passé vers le premier
épurateur de H2SO4 (colonne de pré-purification), ou il est chauffé au contact avec les gaz de processus du
four. L’acide provenant de 1I’épurateur est mélange dans une cuve avec du H2SOs neuf et de I’oléum pour
produire du H2SO4 d’alimentation pour le processus de réaction.

Selon la qualité du HF apres la distillation des matiéres a faible ébullition et de ’utilisation finale, une
deuxiéme distillation peut étre nécessaire pour retirer toute matiere a forte ébullition, essentiellement du
H20 et du H2SO4. comme tout le HF doit étre évaporé, cette distillation nécessite une quantité importante
d’énergie, estimée a 350 kg de vapeur par tonne de HF (0.6 GJ/tonne HF). La quantité correspondante
d’énergie de réfri